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Kurzzusammenfassung 
Die Verwendung biogener Ressourcen für die Rohstoffversorgung ist von wachsender 
Bedeutung. Fette und Öle aus nachwachsenden Quellen bieten mit ungesättigten Fettsäuren 
einen Ansatz zur Herstellung verschiedenster Zwischen- und Endprodukte der chemischen 
Industrie. In der vorliegenden Arbeit wird ein Reaktionssystem zur Umsetzung von 
ungesättigten Fettsäureestern durch homogen katalysierte Olefinmetathese am Beispiel von 
Ölsäuremethylester (OME) untersucht. Zur Abtrennung des Katalysators von den Produkten 
werden Mehrphasensysteme verwendet, bei denen der Katalysator in einer polaren, nicht 
flüchtigen Phase und das Substrat in einer unpolaren, flüchtigen Phase gelöst vorliegen. Für 
die Katalysatorphase werden dafür ionische Flüssigkeiten (IL) als Lösungsmittel eingesetzt, 
während das Substrat bzw. die Produkte mit überkritischem Kohlendioxid (scCO2) ein- und 
ausgetragen wird. 
 Mit der vorliegenden Arbeit wird gezeigt, dass sich für das Mehrphasensystem 
kommerziell erhältliche Alkylimidazolium-IL und kommerzielle Katalysatoren vom 
Hoveyda-Grubbs-Typ eignen, um die Selbstmetathese von OME im Mehrphasensystem mit 
vollen Umsätzen (50 %) innerhalb von 30 min durchzuführen. Für die Kreuzmetathese mit 
Ethen (Ethenolyse) wird dem kommerziellen Katalysator ein Rutheniumkatalysator mit 
Indenylidenligand gegenüber gestellt, der von einem Kooperationspartner zur Verfügung 
gestellt wurde. Dieser Katalysator zeigt im Mehrphasensystem mit 80 % Umsatz und 95 % 
Selektivität eine sehr gute Aktivität hinsichtlich der Ethenolyse. Mit einem Gemisch aus 
beiden Katalysatoren war es möglich die Reaktionsführung zwischen Selbstmetathese und 
Ethenolyse beliebig zu wechseln. 
Mehrphasensysteme wie die vorgestellten ermöglichen eine kontinuierliche 
Reaktionsführung. Daher wurde im Rahmen dieser Arbeit eine Hochdruckanlage mit 
kontinuierlich betriebenem Rührkessel konzipiert, gebaut und das vorgestellte 
Reaktionssystem darin untersucht. Darüber hinaus bietet die vorgestellte Anlage die 
Möglichkeit einer Komponententrennung innerhalb des Produktstroms ohne die 
Notwendigkeit, das Transportmedium scCO2 zu entspannen und das abgetrennte Produkt für 
Folgeprozesse erneut in CO2 aufzunehmen. In der vorliegenden Arbeit wird gezeigt, dass 
sowohl die IL als stationäre Phase als auch ein nachgeschalteter Temperaturgradient jeweils 
signifikanten Einfluss auf die Verteilung der Produkte im Produktstrom haben, und dass mit 
einer ausgewählten Reaktionsführung das Verhältnis der Selbstmetatheseprodukte von 1:1 
auf über 8:1 gesteigert werden kann. Eine derartige Auftrennung der Produkte bietet zukünftig 
die Möglichkeit gezielt Folgereaktionen mit einem der Produkte durchzuführen, während das 
andere zurückgeführt werden könnte. 
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Abstract 
The use of biogenic resources as a future feedstock supply is of increasing importance. Fats 
and oils derived from sustainable sources provide unsaturated fats and thus a possibility for 
the production of various intermediates and end products for the chemical industry. 
In this work a reaction system for the transformation of unsaturated fatty acid esters 
via homogeneously catalysed olefin metathesis is investigated. Commercially available 
methyl oleate serves as a model compound. The separation of the catalyst from the products 
is achieved by using multi-phase systems, in which the catalyst is immobilized in a polar, 
non-volatile phase and the substrate is dissolved in a non-polar, volatile phase. For the 
catalytic phase ionic liquids (IL) were used, while the substrate and products were transported 
in an out with supercritical carbon dioxid (scCO2). It was shown, that with a set of 
commercially available components, i.e. alkyl imdizalolium-IL and Hoveyda-Grubbs’ 
catalyst, the self-metathesis of methyl oleate is catalyzed to full equilibrium conversions (50 
%) within 30 min. The cross-metathesis with ethylene (ethenolysis) was investigated 
comparing the commercial catalyst with a ruthenium catalyst bearing an indenylidene ligand, 
which was provided by a cooperation partner. This indenylidene catalyst showed high activity 
(80 % conversion) and high selectivity (95 %) towards the ethenolysis products. With a 
mixture of both catalysts, it was possible to choose between either the self- or the cross 
metathesis and even switch the reaction as desired.  
Multiphase systems, like the one introduced in this work, facilitate a continuous flow 
application. Within this work a high-pressure rig was planned and built. The aforementioned 
reaction system was transferred into continuous flow operation and investigated. Furthermore 
a continuous in-stream separation step was realized within the high-pressure rig, thus enabling 
product separation without the necessity to decompress the scCO2 solvent. It was shown the 
stationary IL-phase as well as the temperature separation step have significant influence on 
the product distribution within the product stream. Depending on the reaction control the ratio 
of self-metathesis product can be increased from 1:1 to 8:1, enabling the possibility of 
subsequent reactions with one of the products, while the other could be recycled into the 
stream. 
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1 Einleitung 
1.1 Erneuerbare Rohstoffe 
Die Verknappung der fossilen Rohstoffe Erdöl, Erdgas und Kohle und die damit 
einhergehenden Probleme der Energie- und Rohstoffversorgung stehen seit geraumer Zeit im 
Fokus von Politik, Wirtschaft und Forschung. Die Emissionen von Treibhausgasen wie CO2, 
die durch die Verbrennung dieser Rohstoffe entstehen, erfordern eine drastische Reduzierung, 
um irreversible Schäden durch den Klimawandel zu vermeiden. Der weltweite Energiebedarf 
wurde 2009 zu 81 % durch fossile Rohstoffe gedeckt.[1] Der Energiebedarf des 
Verkehrssektors wird dabei hauptsächlich durch flüssige Kraftstoffe gedeckt, die aus Erdöl 
gewonnen werden. Langfristig müssen daher regenerative Alternativen zu Benzin und Diesel 
gefunden werden. Kraftstoffe aus Biomasse können einen wichtigen Beitrag zur Versorgung 
mit flüssigen Treibstoffen leisten, da Biomasse eine in signifikanten Mengen verfügbare 
erneuerbare Quelle für organischen Kohlenstoff ist. Die bisherigen Bemühungen zur Nutzung 
von Biomasse als Kraftstoff brachten die sogenannten Biokraftstoffe der ersten Generation 
hervor. Diese umfassen Ethanol, das durch Fermentation aus Stärke und Zucker gewonnen 
wird, sowie Biodiesel aus Fetten und Ölen. Hauptbestandteile der Fette und Öle sind die 
Triglyceride von Fettsäuren – sowohl gesättigte als auch ungesättigte – die überwiegend 
Kettenlängen von C16 bis C18 aufweisen.  
Zur Herstellung des Biodiesels werden die enthaltenen Triglyceride (1) mit Methanol 
unter Verwendung einer Base als Katalysator zu Fettsäuremethylestern (3) umgesetzt (s. 
Abbildung 1.1).[2, 3] Dabei fällt zusätzlich Glycerin (2) als Koppelprodukt in einer Reinheit 
von >90 % an.[4] Während Glycerin im 20. Jahrhundert hauptsächlich aus Propen über 
Propandiol und Epichlorhydrin hergestellt wurde, wird der Weltbedarf von rund 750 000 t/a 
mittlerweile nicht nur durch die Umesterung von Triglyceriden gedeckt, sondern die 
Produktionswege kehren sich durch das große Angebot an Glycerin um. 
 
 
Abbildung 1.1 Umesterung von Triglyceriden mit Methanol zu Biodiesel (R1, R2, R3 = C16 – C20). 
1 3 2 
14 
 
So gibt es neben der Verwendung als Feinchemikalie Bestrebungen die bisherigen 
Zwischenstufen 1,2-, 1,3-Propandiol und Epichlorhydrin aus Glycerin aus nachwachsenden 
Rohstoffen zu gewinnen.[5-9]  
Die aus der Umesterung resultierenden Fettsäureestergemische sind mit ihren 
Eigenschaften wie z. B. Dichte, Schmelzpunkt, Energiedichte und Verbrennungsverhalten 
herkömmlichen Dieselkraftstoff so ähnlich, dass das Produktgemisch mit nur minimalen 
Motormodifikationen als alternativer Kraftstoff eingesetzt werden kann. Beimischungen von 
Biodiesel zu Dieselkraftstoff von bis zu 20 % bedürfen gar keiner Modifikationen.[2, 3, 10, 11] 
Die Verfahren zur Gewinnung dieser Kraftstoffe sind etabliert und befinden sich weltweit im 
Einsatz. Darüber hinaus gibt es Ansätze, auf anderem Wege Kraftstoffe aus Pflanzenölen zu 
erhalten. Klassisches hydrotreating der Pflanzenöle bei 350-450 °C und 40-150 bar an 
sulfidischen NiMo/Al2O3-Katalysatoren liefert ein Alkangemisch mit Cetanzahlen zwischen 
55 und 65,[2, 12, 13] was ausreichend ist um moderne Dieselmotoren damit zu betreiben. Der 
Vorteil dieses Verfahrens liegt in einer Absenkung der Prozesskosten um rund 50 % 
gegenüber der etablierten Umesterung zu Fettsäuremethylestern sowie in erhöhten 
Kompatibilitäten mit Infrastruktur und aktueller Motorentechnik. [2, 14]  
Die auf öl- oder stärkehaltigen Pflanzen basierenden Biokraftstoffe der sogenannten 
ersten Generation stellen jedoch keine zufriedenstellende Lösung der Rohstoffproblematik 
dar, da der Anbau von Feldfrüchten zur Kraftstoffgewinnung in direkter Konkurrenz zum 
Anbau von Nahrungs- und Futterpflanzen steht. Daher liegt der Fokus der Forschung derzeit 
darauf, lignocellulosische Biomasse wie Gräser, Stängel und Holz zu verwerten. Bei den so 
genannte Biomass-to-Liquid (BTL) Verfahren erfolgt eine thermische Zersetzung zu 
C1-Bausteinen und Wasserstoff, die anschließend mittels Fischer-Tropsch-Synthese zu 
Kraftstoffen umgesetzt werden.[15-18]  
Im Exzellenzcluster Tailor-Made Fuels from Biomass (TMFB) an der RWTH Aachen 
wird hingegen angestrebt die Syntheseleistung der Natur 
zu nutzen und die vorgegebenen Funktionalität zu erhalten. So sind zum Beispiel durch 
gezielte katalytische Umsetzungen aus Cellulose über die Plattformchemikalien Lävulinsäure 
(5) und Itaconsäure (6) eine Vielzahl an potentiellen Kraftstoffen oder Kraftstoffadditiven 
zugänglich (s. Abbildung 1.2).[19] 
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Abbildung 1.2 Umsetzung von Biomasse über Glucose (4) und die Plattformchemikalien Lävulinsäure (5) 
und Itaconsäure (6) zu Kraftstoffkanditaten. 
 
Die fossilen Rohstoffe Erdöl, Erdgas und Kohle dienen nicht nur der Deckung des weltweiten 
Energiebedarfs, sondern sind auch Ausgangspunkt der petrochemischen Wertschöpfungskette 
von Bulkchemikalien über Zwischenprodukte und Feinchemikalien hin zu Gebrauchsgütern 
und Produkten des Alltags. Auch dieser Bereich muss zukünftig durch biogene Ressourcen 
abgedeckt werden. Immerhin rund 17 % des geförderten Erdöls (Erdgas: 11 %, Kohle: 5 %) 
werden überwiegend zur Herstellung petrochemischer Erzeugnisse verwendet.[1] Fette und 
Öle stellen dabei zurzeit einen signifikanten Anteil der in der chemischen Industrie 
verwendeten nachwachsenden Rohstoffe dar. In Deutschland wurden 2011 rund 2.7 Mt 
nachwachsender Rohstoffe in der chemischen Industrie eingesetzt, von denen rund 1.2 Mt 
Fette und Öle waren.[20] Die globale Jahresproduktion an pflanzlichen Ölen (aus Ölpalme, 
Soja, Raps, Sonnenblume, Palmkern, Baumwolle, Erdnuss, Kokosnuss) ist im Zeitraum 
zwischen 1999/2000 und 2009/2010 von 84.6 Mt um über 60 % auf 137.3 Mt gestiegen.[21] 
Nach wie vor werden diese Mengen primär zu Ernährungs- und Futterzwecken produziert, 
jedoch zeigt der Anstieg den vermehrten Bedarf der industriellen Nutzung von Ölen. Während 
die Verteilung von Ernährung zu Futter zu industrieller Verwendung in den 1990er Jahren bei 
etwa 80:6:14 lag, verschob sich das Verhältnis bis 2008 zu 74:6:20.[21, 22] Gleichzeitig kommt 
es zu einer Verschiebung der verwendeten Ressourcen und deren Verwendung. Die weltweite 
Produktion von Palmöl stieg in der Spanne von 10 Jahren um über 100 % und liegt primär im 
südostasiatischen Raum zur Nutzung in der oleochemischen Industrie. 2010 wurden weltweit 
etwa 53 Mt Palmöl produziert von denen 24 % in der chemischen Industrie verwertet 
wurden.[23] Die Produktion von Rapsöl stieg in dieser Zeitspanne um 60 % und dient im 
europäischen Raum bisher hauptsächlich zur Biodieselproduktion.[21, 24] 
In Zusammenhang mit der Wertschöpfung von Biomasse abseits der Kraftstoffproduktion 
erscheint auch die Verwendung von Feldfrüchten wie Ölsaaten weiterhin tragbar. Das 
4 
5 
6 
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grundlegende Prinzip des TMFB-Konzepts der zielgerichteten Umwandlung biogener 
Rohstoffe hat an dieser Stelle besonderes Potential, da die von der Natur vorgegebenen 
Verbindungen mit funktionellen Gruppen versehen sind, die sonst aufwendig eingebracht 
werden müssten. In der Klasse der Fettsäuren und Fettsäureestern sind die funktionellen 
Gruppen die Säure- bzw. Esterfunktionen und die Doppelbindungen der ungesättigten Fette. 
Die Triglyceride geläufiger Ölpflanzen sind hauptsächlich aus Palmitinsäure (16:0), 
Stearinsäure (18:0), Ölsäure (18:1), Linolsäure (18:2) und Linolensäure (18:3) 
zusammengesetzt.[25-27] Wie in Tabelle 1.1 dargestellt ist Ölsäure eine der häufigsten 
Verbindungen unter den ungesättigten Fettsäuren. In Abhängigkeit der Pflanze variiert der 
Anteil zwischen rund 40 % und 90 %. Folglich ist Ölsäuremethylester (OME) einer der meist 
produzierten Fettsäureester und eignet sich mit je einer Esterfunktion und einer 
Doppelbindung sehr gut als Modellverbindung für jegliche Untersuchung ungesättigter 
Fettsäuren und Fettsäureester. 
 
Tabelle 1.1 Übersicht über den Fettsäuregehalt geläufiger Ölsorten.[25-27] 
Feldfrucht 
Fettsäureanteile [Massen-%] 
16:0a 18:0 a 18:1 a 18:2 a 18:3 a 
Ölpalme 43 4 41 10 - 
Olive 14 3 72 10 0.6 
Raps 4 2 56 26 10 
Soja 11 4 23 53 8 
Sonnenblume 5 3 37 54 1 
Sonnenblumeb 2.5 1.5 93 2.5 - 
a Die erste Zahl gibt die Kettenlänge an, die Zweite Zahl die Anzahl der  
 Doppelbindungen  
b Züchtung mit hohem Ölsäureanteil 
 
Die etablierte oleochemische Nutzung von Ölen konzentrierte sich in der Vergangenheit 
hauptsächlich auf die Transformation der Esterfunktionen der Triglyceride,[21, 28] zu den freien 
Fettsäuren oder durch Umesterung zu Fettsäuremethylestern. Die Oleochemie liefert aus 
pflanzlichen Ölen die folgenden Basisprodukte: Fettsäuren, Fettalkohole, 
Fettsäuremethylester und Fettamine.[21, 29] Sie bilden die Grundlagen für diverse industrielle 
Produkte wie Tenside[30, 31], Schmierstoffe[32-35] und Beschichtungen.[36] Obwohl viele 
pflanzliche Öle große Anteile der ungesättigten Fettsäuren Ölsäure und Linolsäure 
enthalten,[37] gibt es bisher wenige industriell angewandte Transformationen an der 
Doppelbindung. Dabei handelt es sich üblicherweise um Hydrierungen, Ozonolyse und 
Epoxidierung.[21, 38, 39] Die chemische Transformation der Doppelbindung durch 
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Olefinmetathese wurde in der Vergangenheit in einigen Forschungsarbeiten und 
Übersichtsartikeln untersucht,[25, 40-43] und hat aktuell Eingang in ein industrielles Verfahren 
der Firma Elevance gehalten, bei dem die teils ungesättigten Fettsäuretriglyceride aus 
biogenen Fetten und Ölen zunächst durch Olefinmetathese mit homogenen 
Rutheniumkatalysatoren umgesetzt werden. Das resultierende Gemisch aus verschiedenen 
kürzerkettigen Olefinen und Triglyceriden wird anschließend destillativ in mehrere 
Produktströme aufgetrennt und gezielten Folgereaktionen zugeführt, um ein breites Spektrum 
an Olefinen und Oleochemikalien herzustellen. Derzeit wird eine Anlage in Indonesien mit 
einer Kapazität von rund 180 kt/a betrieben. Die Inbetriebnahmen größerer Anlagen in 
Malaysia und in den Vereinigten Staaten von Amerika sind für das Jahr 2016 vorgesehen.[44, 
45] 
1.2 Olefinmetathese 
 
 
Abbildung 1.3 Allgemeines Reaktionsschema der Olefinmetathese. 
 
Metathese beschreibt den Austausch von Molekülteilen zwischen zwei Reaktanden. Im Falle 
der Olefinmetathese sind das die Alkylideneinheiten einer C=C-Doppelbindung (Abbildung 
1.3). Je nach Art des Substrats kann man verschiedene Reaktionstypen der Olefinmetathese 
unterscheiden. Reagieren zwei gleiche Substratmoleküle miteinander, handelt es sich um 
Selbstmetathese (Abbildung 1.4 a). Reagieren unterschiedliche Substratmoleküle 
miteinander, handelt es sich um eine Kreuzmetathese (Abbildung 1.4 b). Führt man die 
Kreuzmetathese mit Ethen als Reaktionspartner durch (R3 = H), so erhält man eine Spaltung 
der Doppelbindung mit Addition einer CH2-Einheit und spricht von Ethenolyse. Die 
Ringschlussmetathese beschreibt die Verknüpfung zweier Doppelbindungen innerhalb des 
gleichen Moleküls unter Bildung einer cyclischen Verbindung (Abbildung 1.4 c). Der 
umgekehrten Reaktion, der Öffnung eines cyclischen, ungesättigten Substrats folgt meist eine 
Polymerisation des entstandenen Diolefins (Abbildung 1.4 d).[46]  
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Abbildung 1.4 Übersicht über die verschiedenen Metathese-Typen: (a) Selbstmetathese, 
(b) Kreuzmetathese, (c) Ringschlussmetathese (RCM), (d) ringöffnende Metathese-
Polymerisation (ROMP). 
 
Die Olefinmetathese wurde 1964 bei Phillips Petroleum Co. als Reaktion beschrieben, die an 
heterogenen Wolfram- und Cobalt-Molybdänkatalysatoren abläuft.[47] Erste industrielle 
Bedeutung erlangte die Olefinmetathese in diesem Zuge in den 1970er Jahren im Phillips 
Triolefin Process, in dem Propen zu Ethen und 2-Buten umgesetzt wurde. Da es in späterer 
Zeit keinen ausreichenden Bedarf an den Produkten gab, wurde dieser Prozess wieder 
eingestellt. In jüngerer Zeit ist der Bedarf an Propen über die Kapazitäten der 
petrochemischen Raffinerie hinaus gestiegen, sodass dieser Prozess nun in umgekehrter Form 
als OCT (Olefin Conversion Technology) zur Herstellung von Propen aus Ethen und n-Buten 
erfolgt. Als Katalysator dient dabei WO3/SiO2 im Festbett. Mittlerweile werden Steamcracker 
mit OCT-Einheiten kombiniert, um die Ausbeute an Propen zu erhöhen.[48] 
Bedeutendstes industrielles Verfahren, das Olefinmetathese verwendet, ist der Shell-
Higher-Olefin-Process (SHOP). In dessen Verlauf werden kurz- und langkettige Olefine mit 
innenständiger Doppelbindung über einem Bett aus einem Molybdat-Katalysator auf Al2O3 
mit Ethen zu mittellangen -Olefinen umgesetzt.[4, 48, 49]  
Bei beiden vorgestellten Verfahren handelt es sich um Kreuzmetathesen. Darüber 
hinaus ist die ringöffnende Metathesepolymerisation (ROMP) von wirtschaftlicher 
Bedeutung. Unter Verwendung einfacher homogener Katalysatoren wie WCl6 oder RuCl3 in 
Lösung werden Polyoctenamere (Produktname Vestenamer®, Firma Evonik) aus Cycloocten 
und Polynorbornen (Produktname Norsorex®, Firma Atofina, heute Total Petrochemicals) 
aus Norbornen hergestellt.  
  
(a) 
(b) 
(c) 
(d) 
2 
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Neben diesen industriellen Anwendungen hat sich die Olefinmetathese durch die Entwicklung 
definierter, hochaktiver homogener Katalysatoren (s. folgender Abschnitt) zu einem 
leistungsfähigen Werkzeug in der organischen Chemie, insbesondere in der Totalsynthese 
von Natur- und Wirkstoffen entwickelt.[50, 51] 
1.2.1 Homogene Katalysatoren für die Olefinmetathese 
Die ersten verwendeten homogenen Katalysatoren waren Metallhalogenide wie WCl6 oder 
das Tebbe-Reagenz Cp2TiCl2/Me3Al mit mäßiger Aktivität und Stabilität.[52, 53] Erst die 
Entwicklung definierter, hoch aktiver homogener Katalysatoren in den 1990er Jahren machte 
die Olefinmetathese zu einem der bedeutendsten Werkzeuge in der synthetischen Chemie. 
Man unterscheidet heutzutage vornehmlich Katalysatoren bzw. deren Vorstufen nach dem 
Schrock-Typ und nach dem Grubbs-Typ bzw. dem weiter entwickelten Hoveyda-Grubbs-
Typ. Allen Komplexen gemein ist eine Metallcarbenstruktur. Schrock-Katalysatoren[54, 55] wie 
7 und 8 sind Molybdän- oder Wolframkomplexe, die sich durch sehr hohe Aktivitäten 
auszeichnen jedoch gleichzeitig sehr empfindlich gegen Luft und Wasser sowie die meisten 
funktionellen Gruppen sind (Abbildung 1.5).  
 
 
Abbildung 1.5 Wolfram- (7) und molybdänbasierte (8) Schrock-Katalysatoren. 
 
Die Katalysatoren vom Grubbs-Typ sind rutheniumbasiert, weniger empfindlich gegen Luft 
und Wasser und zeigen vergleichsweise hohe Toleranzen gegenüber funktionellen Gruppen, 
bei immer noch zufriedenstellenden Aktivitäten. Die von GRUBBS entwickelten  
Katalysatoren (s. Abbildung 1.6) besitzen eine Ru-Benzyliden-Struktur mit 
Tricyclohexylphosphin- und in späterer Generation N-Heterocarbenliganden (9 und 10).[53, 56] 
HOVEYDA modifizierte die Benzyliden-Architektur durch Einführung eines bidentaten 
Isopropoxystyrol-Liganden am Metallzentrum (11).[57] Durch den Chelateffekt sind die  
 
7 8 
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Abbildung 1.6  Kommerziell erhältliche homogene Metathesekatalysatoren vom Grubbs-Typ 1. Generation 
(9), Grubbs-Typ 2. Generation (10), Hoveyda-Grubbs-Typ 1. Generation (11) und Hoveyda-
Grubbs-Typ 2. Generation (12) (Mes = C6H2(CH3)3). 
 
Katalysatoren sehr gut stabilisiert. Durch die Substitution des Phosphinliganden durch einen 
N-Heterocarbenliganden wird ein phosphorfreier Katalysator mir hervorragender Stabilität 
gegenüber funktioneller Gruppen erhalten (12).[58] 
Der heute allgemein akzeptierte Mechanismus der Olefinmetathese wurde erstmals 
von CHAUVIN formuliert und experimentell untermauert.[59] Schlüsselschritt ist dabei die 
Bildung eines Metallacyclobutans. Der vollständige Mechanismus der homogen katalysierten 
Metathese ist in den letzten Jahren wiederholt Gegenstand eingehender Untersuchungen.[60-
65] Allgemein anerkannt für die Metathese durch Katalysatoren vom Grubbs-Typ ist der in 
Abbildung 1.7 dargestellte Mechanismus.[46] Die Aktivierung der stabilen Vorstufe erfolgt 
durch die Abspaltung des labileren Liganden, unter Bildung einer reaktiven 14-e- Spezies. 
Anschließend wird ein Olefin angelagert, welches mit dem Metallcarben zum beschriebenen 
Metallacyclus reagiert. Die Öffnung des Metallacyclus liefert ein neues Metallcarben, und die 
Abspaltung des koordinierten Olefins liefert ein neues Olefin als Produkt, während der aktive 
Komplex in seinen 14-e- Ursprungszustand geht. Maßgeblich für die Aktivität des 
Katalysators bzw. dessen Vorstufe sind vor allem die frühen Schritte im 
Katalysemechanismus, also die Dissoziation des labileren Liganden und dessen 
Rekoordination, sowie die Koordination des Substratolefins. Eine hohe Aktivität ist zu 
erwarten, wenn der labilere Ligand leicht abspaltet und die Anlagerung des Olefins schnell 
geschieht, sodass der Ligand nicht rekoordinieren kann.  
Für ihre Leistungen bei der Synthese und Etablierung hochaktiver, definierter 
Metathesekatalysatoren und der Beschreibung des Mechanismus wurden CHAUVIN, 
SCHROCK und GRUBBS gemeinschaftlich im Jahr 2005 mit dem Chemie-Nobelpreis 
ausgezeichnet. 
 
9 10 11 12 
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Abbildung 1.7  Mechanismus der homogen katalysierten Olefinmetathese. 
 
1.2.2 Olefinmetathese von Ölsäuremethylester  
Im zuvor vorgestellten Beispiel der „Biorefinery“ von Elevance wird die Metathese 
unspezifisch an allen ungesättigten Fettsäuren der Triglyceride durchgeführt, und erst im 
Anschluss werden durch Weiterverarbeitung, angeführt von einer Umesterung der nun 
kürzerkettigen Triglyceride, Oleo- und Spezialchemikalien erhalten.[44, 45] Die gezielte 
Umsetzung von Ölsäuremethylester, der wie bei der Herstellung von Biodiesel durch 
vorangestellte Umesterung gewonnen werden kann, bietet jedoch ebenfalls Zugang zu 
Produkten, die ein breites industrielles Verwendungsspektrum, sowohl als Endprodukte als 
auch als Zwischenstufen für folgechemische Schritte abdecken können.[40]  
 
 
Abbildung 1.8 Selbstmetathese von OME (13). 
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Die Selbstmetathese von Ölsäuremethylester (13) ergibt 9-Octadecen (14) und 9-Octadecen-
1,18-disäure-dimethylester (15) (s. Abbildung 1.8). Das bei der Selbstmetathese entstehende 
Olefin 14 lässt sich durch Dimerisierung zu 16 und anschließende Hydrierung in 10,11-
Dioctyleicosan (17) überführen, einen sternförmigen Kohlenwasserstoff, der sich als 
Hochleistungsschmierstoff in automobilen Anwendungen eignet (Abbildung 1.9).[66]  
 
 
Abbildung 1.9 Folgechemie von 14 zu 10,11-Dioctyleicosan (17). 
 
Der durch die Selbstmetathese erhältliche Diester 15 bietet durch die zwei Esterfunktionen 
weitere Ansätze zur Derivatisierung. Durch eine Dieckmann-Kondensation kann ein 
Ringschluss über die Esterfunktionen erfolgen. Der resultierende 17-gliedrige Ring 18 ist eine 
Vorstufe zu Z-Zibeton (19), einem für die Parfümindustrie wertvollen Duftstoff, dessen 
künstliche Herstellung mittels klassischer Labormethoden sehr aufwendig ist (Abbildung 
1.10).[67] 
 
 
Abbildung 1.10 Herstellung von Z-Zibeton (19) aus 15. 
 
Darüber hinaus bieten langkettige -Diester wie 15 durch Polykondensation mit Diolen 
Zugang zu neuen Polyestern (21) (Abbildung 1.11).[68] Wählt man anstatt eines Diols ein 
vergleichbares Diamin ergeben sich analog dazu neue Polyamide.  
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Abbildung 1.11 Umsetzung von 15 mit Diolen (20) zu Polyestern (21). Kat.: Ca(ac)2/Sb2O3 oder Ti(O-n Bu)4. 
 
Neben der Selbstmetathese stellt die Ethenolyse von Ölsäuremethylester eine Alternative zur 
Herstellung von 1-Decen (22) dar und bietet Zugang zu 9-Decensäuremethylester (23) 
(Abbildung 1.12).  
 
 
Abbildung 1.12 Ethenolyse von 13. 
 
Zusätzlich zu einer Verwendung als Copolymer in der Polyethylenproduktion ergibt sich für 
22 durch die terminale Doppelbindung eine vielfältige Folgechemie, z.B. durch 
Hydroformylierung oder Epoxidierung. Erwähnenswert ist zudem die Oligomerisation zu 
Poly--Olefinen, einer synthetischen und daher schwefel- und phosphorfreien 
Schmierstoffklasse mit hoher thermischer Stabilität.[69] 
Der bei der Ethenolyse entstehende Ester 23 kann ebenfalls als Copolymer bei der 
Umsetzung mit Ethen zu methylesterfunktionalisierten Polyethylenen dienen.[70] Alternativ 
bietet 23 durch die zwei endständigen Funktionalitäten Zugang zu weiteren neuen 
Polymergruppen. Durch Kondensation der Estergruppen entsteht ein Dien mit zwei 
terminalen Doppelbindungen (24), das durch acyclische Dienmetathese (ADMET) zu 
neuartigen Polyestern (25) polymerisiert werden kann (Abbildung 1.13).[68, 71] 
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Abbildung 1.13 Acyclische Dienmetathese (ADMET) des Kondensationsprodukts (24) von Ester 23.[68] 
 
1.3 Katalyse in der industriellen Anwendung 
Dem Konzept der Nachhaltigkeit ist in der Chemie in den letzten Jahren immer mehr 
Bedeutung zugekommen. Es werden Fachzeitschriften wie Green Chemistry (seit 1998) oder 
ChemSusChem (seit 2008) herausgegeben, deren Inhalte sich um die Verbesserung oder 
Entwicklung chemischer Verfahren mit Aspekten der Nachhaltigkeit oder 
Umweltverträglichkeit drehen. Es werden Lehrstühle und Forschungsgebiete an deutschen 
Universitäten gebildet, die sich unter anderem um Nachhaltigkeit in der Rohstoffproblematik 
bemühen, wie zum Beispiel der zuvor genannte Exzellenzcluster TMFB an der RWTH 
Aachen. 
Nachhaltigkeit in der Chemie stützt sich auf die drei Punkte: verbesserte Ökologie, 
verbesserte Ökonomie und soziale Verantwortung gegenüber Mensch und Umwelt. Aus 
industrieller Sicht ist eine erhöhte Nachhaltigkeit daher ebenfalls von Vorteil: Effizientere 
und umweltschonendere Prozesse sind in der Lage Energie in Form von Prozesswärme 
einzusparen. Die Substitution giftiger oder schädlicher Einsatzstoffe durch ungiftige hilft 
Abfallströme zu vermeiden und spart Kosten für Aufbereitung oder Entsorgung ein.  
Gleiches gilt für den Verzicht auf die Verwendung von Reagenzien, die in stöchiometrischer 
Menge benötigt werden. Die Verwendung eines Katalysators bewirkt, sofern möglich, an 
dieser Stelle nicht nur eine Verbesserung der Atomökonomie sondern ermöglicht auch eine  
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Tabelle 1.2 Übersicht über die Charakteristika homogener und heterogener 
  Katalysatoren. [72] 
 Homogen Heterogen 
Aktivität hoch variabel 
Selektivität hoch variabel 
Reaktionsbedingungen mild harsch 
Katalysatorstandzeit variabel lang 
Vergiftungsgefährdung niedrig hoch 
Diffusionslimitierung nein evtl. relevant 
Katalysatorrezyklisierung teuer nicht relevant 
Variabilität 
durch sterische/elektronische Einflüsse 
ja nein 
Vielfältigkeit der Produktsteuerung hoch gering 
Mechanistisches Verständnis verfügbar oft schwierig 
 
alternative Reaktionsführung unter möglicherweise milderen Reaktionsbedingungen. 
Heutzutage sind rund 80 % der industriellen chemischen Prozesse katalysierte Reaktionen.[4, 
73] Dabei ist zwischen heterogener und homogener Katalyse zu unterscheiden. Bei ersterer 
kommen Katalysatoren wie Zeolithe, Metalle oder Metallsalze auf festen Trägern zum 
Einsatz, deren bevorzugter Anwendungsbereich die kontinuierliche Herstellung von 
Produkten in großen Mengen ist. Homogene Katalysatoren hingegen sind definierte Metall- 
bzw. metallorganische Komplexe. Als Anwendungsbereich findet man sowohl Synthesen im 
großvolumigen Maßstab als auch die Herstellung von Feinchemikalien, deren Maßstab 
deutlich geringer ist. Tabelle 1.2 gibt eine Übersicht über die Unterschiede der Katalysearten, 
durch die sich ihr Einsatzfeld ergibt. Es gibt zahlreiche industrielle Prozesse die homogen 
katalysiert durchgeführt werden. Eine exemplarische Übersicht über einige der etablierten 
industriellen Prozesse zur Herstellung von Bulkchemikalien ist im Folgenden gegeben: 
 Wacker-Hoechst-Verfahren zur Herstellung von Acetaldehyd aus Ethen mittels eines 
PdCl2/CuCl2-Katalysatorgemischs in saurer Lösung. Bis zum Jahr 2000 lag die 
Weltproduktion bei rund 2 Mt/a.[4]  
 Der Weltverbrauch an Acetaldehyd lag 2003 nur noch bei rund 0.7 Mt,[74] da das 
wichtigste Folgeprodukt, Essigsäure, vermehrt über die ebenfalls homogen 
katalysierte Carbonylierung von Methanol mit dem Monsanto-Verfahren (homogene 
Rh/I2-Katalyse) und dem BP-Cativa-Verfahren (homogene Ru/Ir/I2-Katalyse) 
hergestellt wird. Die weltweite Produktionskapazität liegt hier oberhalb von 7 
Mt/a.[75-77]  
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 Hydroformylierung zur Herstellung von Aldehyden aus -Olefinen und Synthesegas. 
So wird beispielsweise Propen in Anwesenheit von Co- oder Rh-Katalysatoren von 
verschiedenen Firmen in einem weltweiten Maßstab von rund 7.5 Mt/a (2002)[4] zu 
Butyraldehyd umgesetzt, dessen wichtigstes Folgeprodukt der Weichmacheralkohol 
2-Ethylhexanol ist.[75, 76] 
 Der schon genannte Shell-Higher-Olefin-Process zur Umsetzung von Ethen zu 
-Olefinen mittlerer und langer Kettenlänge nutzt in der ersten Prozessstufe einen 
homogenen Ni-Phosphinkatalysator zur Oligomerisation des Ethens. Nach 
Abtrennung der Produkte mit den gewünschten Kettenlänge werden die verbliebenen 
Fraktionen aus kürzer- und längerkettigen Olefinen einem Isomerisierungs- und 
einem Metatheseschritt zugeführt um eine Neuverteilung der Kettenlängen in den 
gewünschten Bereich zu erreichen. Die weltweite Kapazität liegt bei etwa 1.2 Mt/a.[4, 
78] 
 Die Oligomerisationen weiterer Olefine werden in großem Maßstab zum Beispiel in 
den verschiedenen Dimersol-Prozessen der französischen IFP (Institut Française du 
Pétrol) mit Nickelsalz/Alkylaluminium-Katalysatoren durchgeführt. Dabei werden in 
Abhängigkeit des Prozesses Ethen zu n-Butenen (Dimersol-E), Propen zu 
iso-Hexenen (Dimersol-G) und n-Buten zu Octenen (Dimersol-X) dimerisiert.  
Die C4- und C6-Produkte werden in der Raffinerie Kraftstoffen hinzu geschnitten, 
während die C8-Produkte Basis für Weichmacheralkohole sind. Die weltweiten 
Kapazitäten liegen über 300 kt/a.[4, 76, 79] 
 Die Hydrocyanierung von Butadien zu Adiponitril, dessen Folgechemie über die 
Herstellung von Hexamethylendiamin Nylon-6,6 liefert, wird seit den 1970er Jahren 
von DuPont in einem mehrstufigen Prozess unter Verwendung von Ni-
Phosphitkatalysatoren durchgeführt. Die Produktionskapazitäten liegen dabei im 
Bereich von 1 Mt/a.[4, 76] 
 Die Unternehmen Chevron-Phillips und Qatar Chemical Company betreiben in Qatar 
Prozesse zur Oligomerisieurng von Ethen sowohl zu C4-C10--Olefinen (Maßstab: 
rund 350 kt/a) und speziell zu 1-Hexen als Copolymere für die Polymerisation von 
Ethen, bei denen ein Katalysatorsystem eingesetzt wird, das einen Cr(III)-Komplex 
enthält. Der Maßstab beträgt hier rund 50 kt/a.[80-82] 
Homogene Katalysatoren sind auch dann von besonderem Interesse, wenn eine hohe 
Selektivität oder Stereoselektivität bei der Herstellung eines Produkts gefragt ist, die durch 
heterogene Katalyse nicht erreicht werden kann. So ist die homogene Katalyse insbesondere 
für die Produktion von Pharmaka und Feinchemikalien von Interesse. Aus der Vielzahl der so 
hergestellten Produkte seien folgende beispielhaft vorgestellt: 
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 Im Bereich der asymmetrischen Synthese ist die (-)-Menthol-Herstellung durch die 
Firma BASF hervorzuheben (s. Abbildung 1.14). Dazu erfolgt ausgehend von 
Geranial (26) die asymmetrische Hydrierung einer C=C-Bindung mit einem 
stereoselektiven Rh-Chiraphos Komplex über (R)-Citronellal (27) zu 
(-)-Menthol (28).[83] Hier führt die Verwendung eines selektiven Katalysators zu einer 
wirtschaftlichen Verbesserung, da auf eine nachgeschaltete Racemattrennung 
verzichtet werden kann.  
 
 
Abbildung 1.14 BASF Prozess zur Herstellung von (-)-Menthol (28) aus Geranial (26). 
 
 Bei der Herstellung des Schmerzmittels Ibuprofen wurde durch das Unternehmen 
Boots-Hoechst-Celanese (BHC) eine Syntheseroute eingeführt, deren letzter Schritt 
eine Pd-katalysierte Carbonylierung ist. Auf diese Weise werden mehr als 3000 t/a 
des Wirkstoffs produziert.[76] 
 Ähnlich verläuft die Synthese des verwandten Wirkstoffs Naproxen durch die Firma 
Albermarle, in dessen Synthese-Route eine Heck-Kupplung und eine 
Hydrocarboxylierung jeweils Pd-katalysiert vorkommen, und dessen Kapazität bei 
>1000 t/a liegt. [76]  
Eine besondere Herausforderung bei homogen katalysierten Prozessen ist die Abtrennung des 
Katalysators von den Produkten, wenn die Katalysatoren mit den Reaktanden in einer Phase 
gelöst vorliegen. Eine Abtrennung ist notwendig, da einerseits der Verlust von Katalysator 
den Verlust teuren Metalls bedeutet. So liegt beispielsweise der Wert von Rhodium bei 33.76 
$/g (Stand: 15.05.2014). Andererseits müssen Produkte wie Pharmaka frei von 
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Übergangsmetallen sein, da auch von Spuren eine Gesundheitsgefährdung ausgehen kann. 
Klassische Trennmethoden wie Destillation oder Extraktion sind nicht immer möglich und 
benötigen häufig signifikante Mengen Lösungsmittel, die recyclisiert werden müssen. Es ist 
daher wünschenswert, die Vorteile homogener Katalysatoren mit der Stabilität und 
Handhabung heterogener Katalysatoren zu kombinieren. Daraus ergäbe sich neben der 
Abtrennung des Katalysators auch eine einfachere Nutzung in kontinuierlichen Prozessen 
ohne eventuelle Regenerationsschritte. 
1.4 Homogene Katalyse im Mehrphasensystem 
1.4.1 Mehrphasenkatalyse in industriellen Prozessen 
Die Verwendung eines Zweiphasensystems ist die einfachste Umsetzung zur Trennung des 
Katalysators vom Reaktionsgemisch ohne energetisch aufwendige Aufbereitungsschritte. 
Bedeutendstes Beispiel für eine solche Anwendung ist der bereits angeführte Shell-Higher-
Olefin-Process, in dessen erster Stufe der homogene Katalysator in 1,4-Butandiol – einer 
polaren organischen Phase – gelöst vorgelegt wird. Die entstehenden C4-C18-Olefine sind 
durch ihre geringe Polarität unlöslich und bilden eine eigene Phase aus, die durch 
Abscheidung abgetrennt werden kann. Durch Waschen der Produktphase mit frischem 
Lösungsmittel werden auch letzte Katalysatorspuren entfernt und in die Lösungsmittelphase 
rezykliert.[4, 76, 78, 84] 
Eine weitere aktuelle industrielle Anwendung ist die Hydroformylierung von Propen 
nach dem Ruhrchemie/Rhône-Poulenc-Verfahren (RCH/RP). Für dieses Verfahren wurde in 
den 1980er Jahren eine erste Anlage mit rund 100 000 t/a Kapazität in Betrieb genommen und 
seither mehrfach erweitert.[4] 2005 lag die Kapazität der n-Butanalproduktion bei  
rund 400 000 t/a.[84] Wie in Abbildung 1.15 vereinfacht dargestellt, wird ein mit einem 
hydrophilen Triphenylphosphinliganden modifizierter Rh-Katalysator in Wasser gelöst und 
mit Propen und Synthesegas in Kontakt gebracht. Die Reaktion erfolgt mit nahezu voller 
Selektivität zu den C4-Aldehyden n-Butanal (30) und iso-Butanal (29) in einem Verhältnis 
von 95:5. Die Produkte sind wasserunlöslich und setzen sich als organische Phase von der 
katalytisch aktiven Phase ab. Während die wässrige Phase nach der Abscheidung  
rezykliert wird, werden die Rohprodukte der organischen Phase destillativ getrennt.[4, 84] 
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Abbildung 1.15 Darstellung des RCH/RP-Verfahrens mit Reaktion in wässriger Phase, Phasentrennung  
und Destillation der Produkte (vereinfachte Grafik).[4] 
 
Bei den beiden beschriebenen Prozessen wird die Ausbildung einer unlöslichen Produktphase 
ausgenutzt, was die Abtrennung der Produkte von der katalytisch aktiven Phase relativ leicht 
macht. Jedoch besitzen Reaktionen nicht immer ein derart vorteilhaftes Phasenverhalten. 
Daher müssen andere mehrphasige Systeme mit an die Reaktionsbedingungen angepasster, 
hoher Trenneffizienz entwickelt und eingesetzt werden. Neben den klassischen 
Mehrphasensystemen organisch/organisch und wässrig/organisch stehen seit einigen Jahren 
auch unkonventionelle Reaktionsmedien wie ionische Flüssigkeiten (IL) und überkritische 
Fluide (SCF) im Fokus der Forschung.[84] 
 
1.4.2 scCO2 in der Katalyse 
Stoffe, die über ihre kritische Temperatur (Tc) erhitzt und über ihren kritischen Druck (pc) 
komprimiert sind, liegen als überkritische Fluide vor. In diesem Zustand ist der Unterschied 
zwischen Flüssigkeit und Gas aufgehoben und das Fluid bildet einen phasengrenzenfreien 
Aggregatzustand.[85] Im überkritischen Zustand vereint das Fluid sowohl Eigenschaften eines 
Gases als auch einer Flüssigkeit. Wie ein Gas besitzt das überkritische Fluid eine größere 
Diffusionsfähigkeit und daran gekoppelt eine geringere Massentransferlimitierung sowie die 
Fähigkeit sich mit anderen Gasen zu mischen, während Eigenschaften wie die Dichte und das 
Lösungsvermögen im Bereich derer von Flüssigkeiten liegen.[86] Darüber hinaus ist die 
Kompressibilität vor allem in der Nähe des kritischen Punktes stark erhöht, sodass die Dichte, 
und damit Lösungseigenschaften des Fluids durch geringe Einflüsse von Druck und 
Temperatur gezielt gesteuert werden können.  
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Abbildung 1.16 Phasendiagramm von CO2.[87] 
 
CO2 ist als Lösungsmittel zur Anwendung in Reaktionen eine attraktive Wahl. Mit einer 
kritischen Temperatur von 31.0 °C und einem kritischen Druck 73.8 bar[87] geht es unter 
relativ milden Bedingungen in den überkritischen Zustand über (Abbildung 1.16). Dazu ist es 
ungiftig, leicht verfügbar und billig. Überkritisches CO2 (scCO2) findet derzeit Verwendung 
in verschiedenen Prozessen. Da es ungiftig ist, wird es zur Extraktion von Naturstoffen in der 
Nahrungsindustrie eingesetzt. Wichtigster Einsatz ist dabei die Entkoffeinierung von 
Kaffeebohnen, die von ZOSEL 1978 prototypisch für die Extraktion mit scCO2 untersucht 
wurde[88] und seither im industriellen Maßstab eingesetzt wird.[72] Darüber hinaus wird 
überkritisches CO2 für die sanfte Extraktion von Fetten und Ölen aus Ölsaaten wie Sesam 
oder Erdnuss verwendet. Die Firma Evonik bietet diese Extrakte in ihrem Produktkatalog 
an.[89, 90] Für chemische Transformationen kann scCO2 sowohl in den Mehrphasensystemen 
flüssig/SCF, fest/SCF oder als einphasiges Reaktionsmedium eingesetzt werden, bei dem die 
Separation von Produkt und Reaktionsgemisch nach erfolgter Reaktion durch Steuerung von 
Druck und Temperatur erfolgen kann (catalysis and extraction using supercritical solution, 
CESS).[72] LEITNER und Mitarbeiter stellten eine Konzept zur temperaturgesteuerten 
Abtrennung des Produkts bei kontinuierlicher Reaktionsführung vor.[91] Überkritisches CO2 
wurde dabei als Reaktionsmedium verwendet. Die Abtrennung des Produkts vom 
Reaktionsgemisch erfolgte durch einen Temperaturgradienten. Durch die Herabsetzung der 
Lösungskraft des CO2 entlang des Gradienten kam es zu einer Retention von Substrat und 
Katalysator im Reaktor, während das besser lösliche Produkt mit dem scCO2-Strom 
ausgetragen wurde. 
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Ein druckabhängiges Mehrphasensystem wurde 2010 von LEITNER und Mitarbeitern für die 
Hydroformylierung von Mittel- und Langkettigen -Olefinen vorgestellt (Abbildung 
1.17 a).[92] In satzweise durchgeführten Experimenten wurde der auf einem Trägermaterial 
immobilisierte homogene Katalysator von der Substratphase, bestehend aus 1-Octen (31) und 
1-Octadecen (34), in einem Hochdruckautoklav räumlich getrennt (s. Abbildung 1.17 b) 
vorgelegt. 
 
 
Abbildung 1.17 (a) Durch CO2 differenzierte Hydroformylierung von 1-Octen (31) und 1-Octadien (34)  
(b) technische Realisation im Autoklaven (c) Umsatz/Druck-Profil der Hydroformylierung 
(aus: KOCH, DESSET und LEITNER[92]). 
 
Durch Anwendung hoher Drücke wird das Substrat in der CO2-Phase gelöst, zum  
Katalysator transportiert und kann dort reagieren. Abbildung 1.17 c zeigt, wie mit den 
unterschiedlichen Löslichkeiten der beiden Olefine in CO2 bei verschiedenen Drücken eine 
Separierung der Substrate möglich ist. Bei Drücken unterhalb des kritischen Punkts 
(flüssiges CO2) lag die C8-Selektivität des Reaktionssystems bei > 99%. Durch die Erhöhung 
des Drucks sinkt die Selektivität bedingt durch die steigende Löslichkeit des längerkettigen 
Substrats im Reaktionsmedium. Bei einem CO2-Druck von etwa 110 bar liegt die C8-
Selektivität bei rund 97 % und bei der Erhöhung auf 135 bar sinkt die Selektivität auf  
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rund 72 %. So konnte gezeigt werden, dass die Selektivität eines Prozesses nicht nur über die 
Wahl des Katalysators sondern auch über das anpassbare Reaktionsmedium scCO2 beeinflusst 
werden kann. Zudem liegt der Katalysator in festem Zustand immobilisiert vor, sodass eine 
nachträgliche Abtrennung des Katalysators nicht notwendig ist. 
 
1.4.3 Ionische Flüssigkeiten in der Katalyse 
 
 
Abbildung 1.18 Gängige Kationen und Anionen zur Verwendung in ionischen Flüssigkeiten (R=Alkyl). 
 
Ionische Flüssigkeiten sind Verbindungen, die – wie konventionelle Salze – vollständig aus 
Ionen aufgebaut sind, jedoch durch ihre molekulare Struktur einen Schmelzpunkt unterhalb 
von 100 °C besitzen. Viele dieser Verbindungen sind schon bei Raumtemperatur flüssig 
(room temperature ionic liquid, kurz RTIL).[93] Häufig sind organische Kationen mit hohem 
sterischen Anspruch und großer Ladungsverteilung anzutreffen, während die Anionen 
einfache Halogenide oder komplexere organische Verbindungen sein können (Abbildung 
1.18). Durch die große Anzahl möglicher Kationen und Anionen können wichtige 
thermodynamische Eigenschaften ionischer Flüssigkeiten, wie Schmelzpunkt, Polarität,[94, 95] 
Viskosität,[96, 97] Acidität und Basizität [98, 99] durch Modifikation der Ionen und der 
Ionenkombination nahezu beliebig eingestellt werden. Ein besonderes Merkmal ionischer 
Flüssigkeiten ist der vernachlässigbar geringe Dampfdruck. Unter diesem Aspekt stellen 
ionische Flüssigkeiten ein interessantes Reaktionsmedium dar, da die Abtrennung 
ausreichend flüchtiger Produkte durch einfache Destillation möglich ist. Ionische 
Flüssigkeiten werden daher häufig im Kontext der Green Chemistry genannt. Jedoch ist ihre 
Herstellung im direkten Vergleich mit klassischen Lösungsmitteln in der Regel  
aufwändiger. Der vernachlässigbare Dampfdruck wird neben seiner Vorteile bei 
Trennprozessen als Sicherheitsvorteil angesehen. Jedoch ist die abschließende Entsorgung 
bzw. das Recycling der IL vergleichsweise aufwändig. Die (Öko-)Toxizität variiert und steht 
seit einigen Jahren ebenfalls im Zentrum der Forschung rund um Ionische Flüssigkeiten. 
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Einige der gängigen IL können als potenziell (öko-)toxisch angesehen werden.[100] Doch das 
gilt auch für klassische organische Lösungsmittel. Ionische Flüssigkeiten bieten bei 
sorgfältiger Abwägung die Möglichkeit zu alternativen Prozessstrategien, die geeignet sein 
können, Energie zu sparen und Abfallströme zu minimieren und so die Nachhaltigkeit eines 
Prozesses zu verbessern. 
Eine mittlerweile etablierte industrielle Anwendung in der eine ionische Flüssigkeit 
die Schlüsselrolle bei der verfahrenstechnischen Optimierung des Prozesses einnimmt ist der 
von der BASF entwickelte BASIL™-Prozess (Biphasic Acid Scavenging utilizing Ionic 
Liquids).  
 
 
Abbildung 1.19 Reaktionsgleichung des BASIL-Prozesses mit 1-Methylimidazol (38). 
 
Bei der Herstellung von Dialkoxyphenylphosphin (39) aus Dichlorphenylphosphin (37) 
entsteht in stöchiometrischen Mengen HCl, das während des Prozesses das Produkt zersetzen 
würde. Klassischerweise verwendete man zum Abfangen des HCl tertiäre Amine wie z.B. 
Triethylamin. Die so entstehenden Ammoniumsalze sind jedoch in der Reaktionslösung 
unlöslich, sodass sich über die Zeit eine Suspension mit ansteigender Viskosität bildet, die 
sowohl das Rühren und den Wärmetransport während der Reaktion hindert, als auch 
problematisch in der Abtrennung durch Filtration ist. Im BASIL™-Prozess wird statt des 
tertiären Amins 1-Methylimidazol (38) eingesetzt, dass mit dem entstehenden HCl die 
ionische Flüssigkeit [Hmim]Cl (40) bildet, die bei der Prozesstemperatur eine flüssige Phase 
ausbildet und entsprechend leicht abgetrennt werden kann (Abbildung 1.19).[152] 
Ein möglicher weiterer industrieller Prozess, bei dem ionische Flüssigkeiten im 
Mehrphasensystem genutzt werden können, wurde vom französischen IFP (Institut Français 
du Pétrole) vorgestellt. Im Difasol-Prozess wird n-Buten in einem flüssig/flüssig-
Zweiphasensystem zu iso-Octenen dimerisiert – vergleichbar zum Dimersol-X-Prozess. Als 
Katalysatorphase dient eine 1,3-Dialkylimidazolium-Chloroaluminat-IL, in der die iso-
Octene unlöslich sind. Der Katalysator ist ein Nickelsalz, der durch Lösen in der IL 
gleichzeitig immobilisiert und aktiviert wird. Im Vergleich zum Dimersol-X-Prozess können 
40 37 38 39 
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durch die Immobilisierung des Katalysators mit geringeren Katalysatormengen höhere 
Umsätze erreicht werden. Die Selektivität der Reaktion wird ebenfalls gesteigert, da durch 
die Unlöslichkeit der primären Produkte in der katalytisch aktiven Phase Folgereaktionen 
unterbunden werden.[101, 102] 
Abseits industrieller Prozesse wird intensiv an Reaktionen in IL, sowohl einphasig 
wie mehrphasig, geforscht. Eine Übersicht über aktuelle Beispiele aus der Forschung zur 
Anwendung von ionischen Flüssigkeiten in der Katalyse bieten ZHAO, PÂRVULESCU oder 
ZHANG in ihren Übersichtsartikeln.[103-105]  
1.4.4 Das Mehrphasensystem scCO2/IL 
 
Abbildung 1.20 Mehrphasiges Reaktionskonzept: Der Katalysator befindet sich immobilisiert in der IL-Phase, 
während Substrat (S) und Produkt (P) im scCO2 Strom ein- bzw. ausgeführt werden. 
 
In Anbetracht der zuvor beschriebenen Eigenschaften bietet sich die Kombination der beiden 
Reaktionsmedien scCO2 und IL zu einem Zweiphasensystem an. Im idealen Fall sind die 
beiden Phasen nicht mischbar, sodass die Ausbildung einer stationären Phase (IL) und einer 
mobilen, flüchtigen Phase (scCO2) möglich ist. Der Katalysator sollte in der stationären Phase 
löslich und in der unpolaren mobilen Phase unlöslich sein, während die Reaktanden über die 
mobile Phase dem Zweiphasensystem hinzu- und wieder abgeführt werden. Durch die 
Immobilisierung des homogenen Katalysators ist eine Prozessführung mit kontinuierlicher 
oder semikontinuierlicher Reaktion oder Extraktion möglich. (s. Abbildung 1.20). 
BRENNECKE und Mitarbeiter zeigten, dass bei Erhaltung des Zweiphasensystems über 
weite Druckbereiche die Löslichkeit von CO2 in IL hoch ist, während die IL in CO2 nahezu 
unlöslich ist.[106-108] Dieses Verhalten ist für die Entwicklung kontinuierlicher Prozesse 
besonders interessant. Einerseits wird so der Eintrag des Substrats in die katalytisch aktive 
Phase ermöglicht, andererseits wird der Austrag der IL Phase verhindert, der über die Zeit 
einen Abfall der Aktivität bis hin zum vollständigen Verlust bedeutete. Darüber hinaus gibt 
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es weitere positive Effekte durch die Löslichkeit von CO2 in IL. Die Viskosität der IL-Phase 
wird durch gelöstes CO2 herabgesetzt, wodurch Diffusionsfähigkeit und dadurch der 
Stofftransport verbessert werden.[95, 109] Gleichzeitig bleibt die Polarität der IL-Phase nahezu 
unverändert,[110, 111] sodass eine Ausfällung des gelösten Katalysators durch das unpolare CO2 
verhindert werden kann. 
Frühe Anwendungen solcher Systeme waren zum einen die von LEITNER und 
WASSERSCHEID vorgestellte Hydrovinylierung von Styrol mit Ethen unter Verwendung des 
Wilke-Katalysators in [emim][NTf2], bei der Umsätze von rund 75 % über 60 h erreicht 
wurden.[112] Zum anderen wurde die Olefinhydrierung mit dem Wilkinson-Katalysator in 
[bmim][PF6] von BAKER und TUMAS vorgestellt.[113] Bei der Hydrierung von 1-Decen wurden 
Umsätze bis zu 98 % erreicht. Dabei blieb die CO2-Phase farblos, während die IL-Phase eine 
intensive Färbung beibehielt. Dies wurde als Zeichen dafür gesehen, dass der Katalysator 
ausschließlich in der IL-Phase vorlag und die Reaktion dort stattfand.  
Die Gruppe um COLE-HAMILTON hat in den letzten Jahren Untersuchungen zur 
kontinuierlichen Anwendung des Zweiphasensystems IL/scCO2 durchgeführt. Untersucht 
wurden die homogen katalysierte Hydroformylierung von -Olefinen.[114-117] Abbildung 1.21 
zeigt vereinfacht den Reaktionsaufbau. Die Produktabtrennung erfolgt durch Entspannung 
des komprimierten CO2, welches rezykliert werden kann. Mit diesem System konnten bei der 
Hydroformylierung von 1-Octen erhöhte Steigerungen des Verhältnisses linearer zu 
verzweigten Produkten erreicht werden, bei ebenfalls erhöhten Raum-Zeit-Ausbeuten. 
 
 
Abbildung 1.21 Kontinuierliche Hydroformylierung im Zweiphasensystem IL/scCO2  
(vereinfachte Grafik).[116]  
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1.4.5 Olefinmetathese in IL und scCO2 
In den vorigen Abschnitten wurden bereits einige Anwendungen von homogener Katalyse in 
den unkonventionellen Reaktionsmedien IL und scCO2 beschrieben. Da die Olefinmetathese 
eine wichtige Stellung innerhalb der organischen und synthetischen Chemie darstellt, wird 
auch dieser Reaktionstyp in IL und scCO2 untersucht. Eine Übersicht bieten die Artikel von 
MAUDUIT und GRELA.[118, 119] Im Folgenden werden einige Beispiele für die Metathese in IL, 
scCO2 und im Mehrphasensystem IL/scCO2 vorgestellt.  
 
  
Abbildung 1.22 Selbstmetathese von 2-Penten (41) in IL. 
 
Erste Untersuchungen zur Olefinmetathese in IL wurden von CHAUVIN und OLIVIER-
BOURBIGOU durchgeführt.[120] Unter Verwendung eines Wolframkatalysators, der in einer 
Imidazoliumchlorid-Alkylaluminiumchlorid IL gelöst vorlag, wurden bei der 
Selbstmetathese von 2-Penten (41) die entsprechenden Produkte 2-Buten (42) und 
3-Hexen (43) erhalten (Abbildung 1.22). Dabei blieb der Katalysator in der IL-Phase gelöst, 
und die Produkte konnten durch Phasenabscheidung von der katalytisch aktiven Phase isoliert 
werden. 
 
 
Abbildung 1.23 Ringschlussmetathese von Diethyldiallylmalonat (44) in IL. 
 
Eine systematische Studie zur synthetischen Anwendung von Ringschlussmetathese in IL 
wurde von BUIJSMAN vor dem Hintergrund durchgeführt, die Rutheniumkontamination in 
den Produkten durch Immobilisierung des Katalysators in der IL-Phase zu verringern.[121] 
Abbildung 1.23 zeigt exemplarisch die Umsetzung von Diethyldiallylmalonat (44), ein 
43 41 42 
44 45 
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Standardsubstrat zum Test der katalytischen Aktivität für die Ringschlussmetathese. Mit 
diesem und weiteren Substraten wie Diallyltosylamid und ähnlichen Derivaten konnten 
gleiche, oder bessere Umsätze im Vergleich zur einphasigen Reaktion in DCM erreicht 
werden. 
 
 
Abbildung 1.24 Ringschlussmetathese (a) und ringöffnende Metathesepolymerisation (b) in scCO2. 
 
In Arbeiten von LEITNER und FÜRSTNER wurde scCO2 als Reaktionsmedium für die 
Ringschlussmetathese und die ringöffnende Metathesepolymerisation untersucht.[122, 123] So 
konnten bei der ringöffnenden Metathesepolymerisation von Norbornen (46) gute Ergebnisse 
erzielt werden (Abbildung 1.24 a). Die Ausbeuten lagen im Bereich des 
Vergleichsexperiments. Es wurden sogar höhere Molmassen bei den Polynorbornenen (47) 
erreicht, die zudem eine Abhängigkeit des CO2-Drucks zeigten. Bemerkenswert war auch die 
Umsetzung des Diens 48 zum Makrozyklus 49, die mit 88 % Ausbeute durchgeführt werden 
konnte, und bei der die Ringschlussselektivität über die Dichte des komprimierten CO2 
gesteuert werden konnte. (Abbildung 1.24 b). 49 besitzt als Vorstufe für Duftstoffe 
wirtschaftliche Bedeutung. 
Eine wirtschaftlich interessante Reaktion im Mehrphasensystem IL/scCO2 wurde von 
LEITNER, THEYSSEN und Mitarbeitern vorgestellt und von der Firma Boehringer-Ingelheim 
Pharma und der Studiengesellschaft Kohle patentiert (Abbildung 1.25).[124]  
In der Synthese des anti-Hepatitis C Wirkstoffs Ciluprevir kann ein Reaktionsschritt mit 
Ringschlussmetathese realisiert werden. Der Übergang zum Mehrphasensystem ist gerade im 
Bereich von Pharmaka, die besonders hohe Ansprüche an Produktreinheit stellen, von Vorteil. 
48 49 
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Es ist nicht notwendig ein Lösungsmittel destillativ abzutrennen. Dabei wird einerseits die 
thermische Belastung des Produkts vermieden und andererseits eine höhere Reinheit des 
Produkts erreicht. Gleichzeitig ist die Kontamination des Produkts durch den Katalysator 
minimal. 
 
 
Abbildung 1.25 Ringschlussmetathese im Mehrphasensystem IL/scCO2 im Syntheseweg von Ciluprevir. 
 
Eine Anwendung von Olefinmetathese auf OME (13) in kontinuierlicher Reaktionsführung 
wurde von COLE-HAMILTON und Mitarbeitern vorgestellt.[125] Als Katalysator fand ein Ru-
Komplex vom Hoveyda-Grubbs-Typ Verwendung, der zur Verbesserung der 
Immobilisierung mit einer ionischen Seitenkette modifiziert wurde. Die Immobilisierung 
erfolgte durch eine geträgerte IL-Phase (SILP, supported ionic liquid phase). Dazu wird der 
Katalysator in der IL gelöst und auf ein Trägermaterial wie SiO2 aufgebracht. Die katalytisch 
aktive Phase ist die dünne IL-Oberflächenschicht auf dem Träger, während der gesamte 
Katalysator gehandhabt werden kann wie ein heterogener Katalysator (s. Abbildung 1.26). 
Eine detailliertere Betrachtung des Systems, insbesondere mit Kennzahlen der Reaktion, 
findet sich in Kapitel 4 Selbstmetathese in kontinuierlicher Reaktionsführung. 
 
50 51 
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Abbildung 1.26 Kontinuierliche Metathese von OME (13) mittels SILP immobilisiertem Katalysator.  
Grafik in Anlehnung an COLE-HAMILTON.[125] 
   
13 
14 15 
+ 
SiO2 
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2 Motivation und Zielsetzung 
In Abschnitt 1.2.2 wurden Möglichkeiten zur Nutzung von OME aus pflanzlichen Fetten und 
Ölen durch Olefinmetathese aufgezeigt. Von wirtschaftlichem Vorteil ist es, das Substrat 
kontinuierlich umzusetzen. Da sich die gängigen heterogenen Metathesekatalysatoren wegen 
ihrer geringen Stabilität und Toleranz gegenüber funktionellen Gruppen nur mäßig für die 
Reaktion mit OME eignen, müssen dazu rutheniumbasierte homogene Katalysatoren des 
Grubbs-Typs und deren Modifikationen verwendet werden, die für diese Umsetzung eine 
ausreichende Aktivität besitzen.[126]  
In der homogenen Katalyse nimmt die Abtrennung des Katalysators vom 
Reaktionsgemisch eine entscheidende Position für die Wirtschaftlichkeit eines Prozesses ein. 
Sei es, um den Verlust an wertvollem Katalysator zu vermeiden, oder sei es, um das Produkt 
frei von Metallen und metallorganischen Verbindungen zu erhalten. Ein Ansatz dazu ist, die 
Katalysatoren in ionischen Flüssigkeiten als immobilisierende Phase zu lösen, und das 
Substrat in einer zweiten Phase einzusetzen.[127] Das Konzept, den Katalysator zu 
immobilisieren, um eine Rezyklisierbarkeit der Reaktion zu erreichen, lässt sich in einem 
kontinuierlichen Verfahren nutzen, wenn ein geeignetes Transportmedium gewählt wird, um 
das Substrat zum Katalysator zu fördern und das Produkt gleichzeitig wieder zu entfernen. 
Auf Grund der in Abschnitt 1.4.2 beschriebenen Eigenschaften bietet sich hierzu 
komprimiertes oder überkritisches CO2 an.  
Ziel der vorliegenden Arbeit ist es, die Möglichkeiten des in Abschnitt 1.4.4 und 
Abbildung 1.20 vorgestellten Mehrphasensystems zur Umsetzung von OME mittels 
homogener Rutheniumkatalysatoren in IL zu untersuchen. Neben dem Einfluss der IL auf die 
Aktivität und Selektivität der Katalysatoren ist der Einfluss von scCO2 auf das 
Reaktionssystem von besonderem Interesse, da die Reaktion von der satzweisen 
Durchführung im Labor in ein kontinuierliches Reaktionssystem übertragen werden soll. 
Dazu soll eine kontinuierlich arbeitende Hochdruckanlage konzipiert, gebaut und in 
Betrieb genommen werden, die über die chemische Transformation hinaus auch die 
Möglichkeit zu einer temperaturbasierten Trennung der Produkte im Prozessstrom bietet. Die 
Produkte stünden so Folgetransformationen zur Verfügung, wie z. B. der Hydrierung oder 
Hydroformylierung des gebildeten Olefins. Von besonderem Wert ist dabei die weitere 
Nutzung des komprimierten CO2 als Transportmedium zur Abtrennung und 
Weiterverwendung, ohne die Notwendigkeit energetisch aufwendiger Expansions-
Kompressionsschritte (s. Abbildung 2.1). Durch die geringe Polarität von CO2 ist eine 
ausreichende Phasentrennung gewährleistet und eine höhere Löslichkeit reiner Olefine 
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gegenüber der Ester zu erwarten, wodurch eine Selektivität hinsichtlich eines der beiden 
Produkte erreicht werden kann.  Der zurückgehaltene Diester 15 kann seinerseits, entweder 
zur weiteren Nutzung entnommen werden, oder im System verbleiben. Durch Umschaltung 
von Selbstmetathese auf Ethenolyse kann eine erweiterte Umsetzung aller im Reaktor 
verbliebenen Reaktanden der Selbstmetathese unter gleichzeitiger Minimierung etwaiger 
Abfallströme erfolgen. 
 
 
Abbildung 2.1 Prozesskonzept: kontinuierliche Umsetzung von OME mit nachgeschalteter Produkttrennung 
und Möglichkeit für Folgereaktionen 
 
Im Verlauf dieser Arbeit wird dargestellt, wie sich der Einsatz kommerziell erhältlicher 
Katalysatoren in Mehrphasensystemen aus Substrat, IL und scCO2 auf deren Aktivität zur 
Selbstmetathese von OME auswirkt. Darüber hinaus wird ein weiterer neu hergestellter Ru-
Carbenkomplex auf seine katalytische Aktivität und Selektivität im Mehrphasensystem 
untersucht.  
Es folgen der Aufbau, die Funktionsbeschreibung und Inbetriebnahme der 
Hochdruckanlage nach dem vorgestellten Konzept. Der Fokus dieser Arbeit liegt im 
Folgenden auf der Übertragung der Metathese in die kontinuierliche Reaktionsführung mit 
angeschlossener Produkttrennung über einen Temperaturgradienten, weshalb die technische 
Realisierung zur Folgechemie der abgetrennten Produkte Raum für zukünftige 
Untersuchungen lässt. 
Abschließend werden die Ergebnisse der Untersuchungen zur Ethenolyse von OME und 
der Selbstmetatheseprodukte, als Folgereaktion der Selbstmetathese dargestellt und die 
Übertragung in ein kontinuierliches Reaktionssystem diskutiert. 
  
CO2
OME
Ester
CO/H2
IL + cat
Olefin
Aldehydes
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3 Selbstmetathese von Ölsäuremethylester  
 
Abbildung 3.1 Selbstmetathese von OME (13). 
 
Wie im vorangegangenen Kapitel beschrieben ist die Selbstmetathese eine der möglichen 
Transformationen der C=C-Doppelbindung in OME (13), die den Zugang zu industriell 
interessanten Folgeprodukten ermöglicht. Während Konzepte zur Metathese in IL, und daran 
geknüpft die Modifikation der Katalysatoren, in den letzten Jahren hauptsächlich an 
Modellreaktionen der Ringschlussmetathese erforscht wurden, gibt es vergleichsweise wenig 
Beispiele für die Metathese von biogenen Rohstoffen wie OME in Mehrphasensystemen. 
BEHR und Mitarbeiter verwendeten ein klassisches Zweiphasensystem organisch/organisch 
zur Produkt-Katalysatortrennung bei der Kreuzmetathese von 13 mit 4-Octen.[128] Als polare 
Phase, in der der Katalysator 10 gelöst vorlag, wurden Ethylenglykol oder Propylencarbonat 
verwendet. In der unpolare Phase wurden die Substrate der katalytisch aktiven Phase 
zugeführt und die Produkte extrahiert. Neben aliphatischen Lösungsmitteln wie n-Hexan oder 
n-Heptan zeigte sich, dass das Substrat 4-Octen als unpolares Lösungsmittel dienen kann. 
Zusätzlich unterdrückt der große Überschuss an 4-Octen die konkurrierende Selbstmetathese 
von 13. Mit diesem Reaktionssystem konnten Umsätze bis 99 % bei einer Ausbeute an 
Kreuzmetatheseprodukt von 68 % und einem Ru-Leaching von rund 54 ppm erreicht werden. 
 Eine weitere Studie zur Metathese von 13 in IL wurde von DIXNEUF und Mitarbeitern 
durchgeführt.[129] Sie untersuchten die Ethenolyse unter Verwendung verschiedener 
Katalysatoren vom Grubbs- und Hoveyda-Grubbs-Typ. Die Selbstmetathese wurde in dieser 
Untersuchung als Nebenreaktion vor allem beim Einsatz von Katalysatoren der 2. Generation 
beobachtet. In Kapitel 5 Ethenolyse von Ölsäuremethylester wird detailliert auf die 
Ergebnisse der Studie von DIXNEUF eingegangen. 
Für die vorliegende Arbeit wurden zwei kommerziell erhältliche Katalysatoren sowie 
ein neu synthetisierter Komplex auf ihre Aktivität und Stabilität für die Selbstmetathese von 
OME in Mehrphasensystemen aus verschiedenen IL und 13 sowie scCO2, IL und 13 
untersucht.  
13 14 15 
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3.1 Auswahl der IL 
 
Abbildung 3.2 Verwendete ionische Flüssigkeiten für die Metathese von OME (13). 
 
Im Rahmen dieser Arbeit wurde zunächst die Selbstmetathese von 13 in verschiedenen IL 
untersucht. Als Kation diente Alkylmethylimidazolium [Rmim]+ mit variierenden 
Kettenlängen am Alkylrest, über den eine Steuerung der Polarität der IL möglich ist, um eine 
ideale Retention des Katalysators zu erreichen. Anionen waren 
Bis(trifluormethylsulfonyl)imid (52-55), Octylsulfonat (56), Tris(perfluoroalkyl)-
trifluorophosphat (57) und Tetracyanoborat (58) (Abbildung 3.2). [NTf2]- gilt allgemein als 
wenig koordinierend, sofern ein Metall mit Liganden ausreichend stabilisiert ist.[130]  
Während [NTf2]- basierte IL etabliert und kommerziell leicht erhältlich sind, sind die 
IL mit [FAP]- und [B(CN)4]- recht neu auf dem Markt und werden von der Firma MERCK 
vertrieben. Die Vorteile liegen hier ebenfalls bei den nicht koordinierenden Eigenschaften der 
Anionen und im Fall von [emim][B(CN)4]- bei der geringen Viskosität von 21 mPas,[131] die 
die Handhabung im Labor vereinfacht, und die sich positiv auf eine etwaige 
Diffusionslimitierung innerhalb der IL und den Massentransport über die Phasengrenze 
hinweg auswirken kann. IL 56 mit [octSO3]- Anion ist kommerziell nicht erhältlich und wurde 
für diese Arbeit hergestellt. Das Anion kann durchaus koordinierende Wirkung haben, was 
bei der Untersuchung des in Abschnitt 3.3 vorgestellten modifizierten Komplexes (61) von 
Interesse ist. Die Synthese erfolgte ausgehend von Silbernitrat, 
Natriumoctylsulfonat (59) und [bmim]Cl (Abbildung 3.3) mit einer Gesamtausbeute von 
79 %. Die IL wurde mittels NMR-Analytik eindeutig charakterisiert. 
  R X- 
52 [mmim][NTf2] CH3 NTf2 
53 [bmim][NTf2] C4H9 NTf2 
54 [omim][NTf2] C8H17 NTf2 
55 [ddmim][NTf2] C12H25 NTf2 
56 [bmim][octSO3] C4H9 C8H17SO3- 
57 [emim][FAP] C2H5 FAP 
58 [emim][B(CN)4] C2H5 B(CN)4- 
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Abbildung 3.3 Synthese von [bmim][octSO3] (56). 
 
 
3.2 Vergleich kommerzieller Katalysatoren vom Grubbs-
Hoveyda-Typ 
 
 
Abbildung 3.4 Katalysatoren für die Selbstmetathese von 13: Hoveyda-Grubbs-Katalysator 1. Generation (11) 
und 2. Generation (12). 
 
Die in Abbildung 3.4 dargestellten Katalysatoren 11 und 12 waren kommerziell erhältlich. 
Mit ihnen wurde der Einfluss von komprimiertem CO2 auf die Selbstmetathese von OME in 
einem Mehrphasensystem aus IL/OME untersucht. Der Katalysator 11 zeigte innerhalb der 
Reaktionszeit von 2 h bei Raumtemperatur und bei erhöhten Temperaturen geringe bis 
 
59 
60 
56 
79 % 
11 12 
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Abbildung 3.5  Selbstmetathese von OME (13) mit 1 mol% 11 (a) und 12 (b) bei verschiedenen 
Temperaturen und CO2 Drücken in IL 52, Reaktionszeit t = 2 h. 
 
mäßige Aktivitäten sowohl in Gegenwart als auch in Abwesenheit von CO2. Bei 60 °C wurden 
Umsätze von bis zu 36 % bei einem maximal erreichbaren Gleichgewichtsumsatz von 50 % 
erhalten. Bei einem CO2-Druck von 80 bar wurden, wie in Abbildung 3.5 a ersichtlich ist, 
unabhängig von der Temperatur sehr geringe Umsätze festgestellt. Bei diesem Druck ist CO2 
bei Raumtemperatur flüssig und bei Temperaturen oberhalb von 31 °C überkritisch. In diesem 
Zustand kann aufgrund der Löslichkeit von 13 in der CO2-Phase eine deutliche Trennung der 
katalytisch aktiven und der Substratphase vorliegen, sodass es nur noch zu geringem Kontakt 
zwischen Katalysator und Substrat kommt. Die mäßigen Umsätze und das katalytische 
Verhalten im überkritischen Bereich schließen die Verwendung des Katalysators 11 für 
Folgeuntersuchungen und insbesondere für das Prozessziel einer kontinuierlich 
durchgeführten Selbstmetathese in scCO2 aus. Katalysator 12 zeigt hingegen bei allen 
angewandten CO2-Drücken die maximal erreichbaren Gleichgewichtsumsätze von 50 % 
sowohl in Gegenwart von flüssigem als auch überkritischem CO2 (Abbildung 3.5 b). Es kann 
davon ausgegangen werden, dass schon deutlich geringere Mengen des Katalysators 12 die 
Selbstmetathese von 13 katalysieren, sodass ein verminderter Kontakt zwischen Substrat- und 
katalytisch aktiver Phase ausreicht, um innerhalb der Reaktionszeit das volle Gleichgewicht 
zu erreichen. 
Um die Stabilität des Katalysators 12 im Mehrphasensystem zu untersuchen, wurden 
satzweise wiederholte Experimente in IL und mit scCO2 durchgeführt. Abbildung 3.6 zeigt, 
dass die Rezyklisierbarkeit in [NTf2]- basierten IL über drei Wiederholungen gegeben ist. Die 
besten Ergebnisse wurden dabei mit [bmim][NTf2] erzielt. In Kombination mit dem niedrigen 
Schmelzpunkt von -3 °C, einer ausreichend geringen Viskosität und einer guten 
kommerziellen Erhältlichkeit, bietet sich diese IL bevorzugt für die Verwendung im 
kontinuierlichen Verfahren an. Ein Wechsel des Anions der IL brachte keine 
zufriedenstellenden Ergebnisse.  
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Abbildung 3.6  Wiederholte Satzexperimente im Mehrphasensystem OME/IL/scCO2 mit 1 mol% 
Katalysator 12, 1 mL IL , 40 °C, 80 bar CO2, jeweils 30 min. 
 
Bei Verwendung von [emim][FAP] fällt die Aktivität nach der ersten Wiederholung ab. Nicht 
dargestellt ist der Versuch, den Katalysator in [emim][B(CN)4] zu lösen. Dort wurde der 
Katalysator durch die IL zersetzt. Die Lösung färbte sich sofort dunkelbraun und zeigte keine 
katalytische Aktivität. Die allgemein hohen Umsätze unter den gegebenen Bedingungen in 
[NTf2]-IL sowohl bei 2 h als auch bei 30 min gaben Anlass, die Reaktionszeit weiter zu 
verkürzen. So zeigte sich im Zweiphasensystem aus OME und IL mit Katalysator 12, dass die 
Reaktion bei Raumtemperatur nach 30 min und bei einer erhöhten Temperatur von 40 °C nach 
5 min den vollen Gleichgewichtsumsatz erreicht. Dies zeigt die sehr hohe Aktivität des 
kommerziellen Katalysators 12 für die Selbstmetathese von 13.  
3.3 Selbstmetathese mit modifiziertem Ru-Katalysator 
3.3.1 Synthese eines neuen modifizierten Ru-NHC-Komplexes (61) 
Der kommerziell erhältliche Komplex 12 lässt sich durch Umsetzung mit einem Silbersalz 
gut modifizieren. Dadurch werden die Chloridliganden mit dem Anion des Silbersalzes 
ersetzt. Triebkraft der Reaktion ist die Fällung von Silber(I)chlorid.  
TEO und GRUBBS stellten in einer Veröffentlichung die Substitution der 
Chloridliganden mit sterisch anspruchsvollen Sulfonatliganden vor.[132] In Anlehnung daran 
wurde für die vorliegende Arbeit die Modifikation des Komplexes 12 mit 
Octylsulfonatliganden gewählt. Die Synthese des Octylsulfonatkomplexes 61 erfolgt wie in 
Abbildung 3.7 dargestellt. Das Silbersalz der Octylsulfonsäure ist, wie in Abbildung 3.3 
dargestellt, über die Umsetzung des Natriumsalzes mit Silbernitrat zugänglich. 
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Abbildung 3.7 Synthese des Octylsulfonatkomplexes 61. 
 
Bei gezielter stöchiometrischer Zugabe des Silbersulfonats bleibt nur ein minimaler 
Überschuss daran zurück. Die Aufarbeitung erfolgt durch Filtration des Silberchlorids. Zur 
Bestimmung des Substitutionsgrades wurde die chemische Verschiebung des Carbenprotons 
(Ru=CHAr) im 1H-NMR-Spektrum verwendet. Abbildung 3.8 zeigt das Reaktionsgemisch 
nach verschiedenen stöchiometrischen Zugaben des Silbersalzes. 
 
  
Abbildung 3.8  Schrittweise Substitution der Chloridliganden: (a) Eduktkomplex, (b) nach 1.3 Äq. 
Silbersulfonat, (c) nach 2.1 Äq. Silbersulfonat. 
61 12 
(a)        12: 16.6 ppm 
(b)    12 monosulfoniert: 17.4 ppm 
(c)   61: 18.2 ppm 
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Nach Zugabe von 1.3 Äquivalenten des Silbersulfonats ist zu beobachten, dass eine Mischung 
aus Komplexen aller Substitutionszustände im Reaktionsgemisch vorliegt (Abbildung 3.8 b). 
Entgegen der Beschreibung von TEO und GRUBBS war es hierbei nicht möglich durch gezielte 
Zugabe des Silbersulfonats den einfach substituierten Komplex als Hauptprodukt zu erhalten. 
Neben geringen Anteilen des zweifach substituierten Komplexes wurden in mehreren 
Ansätzen signifikante Mengen des Eduktkomplexes nachgewiesen, die eine eindeutige 
Zuordnung der katalytischen Aktivität in nachfolgenden Versuchen verhindern würden. Es 
wurde daher eine vollständige Substitution der Chloridliganden angestrebt unter Inkaufnahme 
einer verringerten Aktivität des Katalysators.[132]  
Von besonderem Interesse bei dieser Modifikation des kommerziellen Katalysators 
sind Aktivität und Stabilität im Zusammenspiel mit IL mit langkettigen Alkylresten. Daher 
wurden Aktivität und Stabilität des neuen Komplexes zum einen in der kommerziellen IL 
[omim][NTf2] (54) mit langkettigem Alkylrest am Kation und zum anderen in 
[bmim][octSO3] (56) mit langkettigem Anion untersucht. Letztere wurde im Rahmen dieser 
Arbeit gezielt für die Immobilisierung des Komplexes 61 synthetisiert.  
3.3.2 Aktivität und Stabilität im Mehrphasensystem OME/IL 
Um den Einfluss der IL auf die Stabilität des vorgestellten Komplexes 61 im 
Mehrphasensystem zu untersuchen, wurden satzweise wiederholte Katalysen in den IL 
[bmim][NTf2] (53), [omim][NTf2] (54) und [bmim][octSO3] (56) im direkten Vergleich mit 
dem kommerziellen Katalysator 12 durchgeführt. Dazu wurde der Katalysator enthaltenden 
IL-Phase OME (13) zugesetzt. Nach der Reaktionszeit wurde die Substrat- und Produktphase 
vorsichtig mittels Pipette von der dichteren IL-Phase abgetrennt und die katalytisch aktive 
Phase mit Pentan gewaschen, um gelöste Anteile von Substrat oder Produkten zu extrahieren. 
Anschließend wurde eine neue Substratphase hinzugegeben und die Prozedur wiederholt.  
Wie in Abbildung 3.9 a dargestellt ist die Stabilität von 12 in [NTf2]-basierten IL sehr 
gut. Es waren über 10 Wiederholungen mit vollen Umsätzen innerhalb von 15 min 
Reaktionszeit möglich. Komplex 61 zeigte bei diesen Bedingungen kaum Aktivität, daher 
wurden Reaktionszeit und Temperatur höher angesetzt. Abbildung 3.9 b zeigt, dass die 
Umsätze bei 60 °C und 30 min Reaktionszeit niedriger als bei dem verwendeten 
kommerziellen Katalysator 12 ausfallen. Unter Verwendung der langkettigen IL 54 wurden 
im Vergleich zu IL 53 signifikant höhere Aktivitäten mit Umsätzen über 30 % für die ersten 
5 wiederholten Katalysen erhalten. Während die Aktivität des Komplexes in der langkettigen 
IL offensichtlich höher ist als in der kürzerkettigen IL, fällt eine abschließende Beurteilung 
der Stabilität dagegen schwerer, da die Umsätze in 53 in einem konstanten Bereich um 10 % 
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liegen, während die Umsätze in 54 nach der dritten Katalyse abfallen. In der für diese 
Anwendung maßgeschneiderten [octSO3]-IL (56), deren Anion zugleich der modifizierte 
Ligand des Komplexes 61 ist, zeigte sich eine deutlich höhere initiale Aktivität als in den 
[NTf2]-basierten IL. Es wurden volle Gleichgewichtsumsätze erreicht, ebenso bei der 
Verwendung des kommerziellen Katalysators 12. Jedoch ist die Stabilität von 61 in dieser IL 
geringer: nach der zweiten Katalyse fallen die Umsätze ab. Bei der fünften Reaktion liegt der 
Umsatz nur noch bei 4 %. Mit dem kommerziellen Katalysator waren hingegen fünf 
Reaktionssätze möglich, bevor die Umsätze auf vergleichbare Weise abfallen.  
 
    
Abbildung 3.9  Satzweise wiederholte Selbstmetathese von OME im Zweiphasensystem mit IL mit  
1 mol% 12 bei 40 °C für je 15 min (a) und mit 1 mol% 61 bei 60 °C für je 30 min (b). 
  
Zusammenfassend zeigte sich, dass die Aktivität des modifizieren Komplexes in den IL mit 
C8-Alkylresten sowohl in Kation als auch in Anion deutlich höher war, als in der IL mit C4-
Seitenkette. Hier ist ein Ordnungseffekt durch die Ähnlichkeit zwischen dem gelösten 
Komplex und dem Lösungsmittel naheliegend, während ein Massentransfer durch die 
Phasengrenze in Anbetracht der deutlich höheren Viskosität der langkettigen IL weniger 
wahrscheinlich ist. Da die Umsätze in 53 mit wenig Varianz gering waren, lässt sich an dieser 
Stelle schwer auf eine steigende oder abfallende Entwicklung im direkten Vergleich zu den 
langkettigen IL schließen. Im Vergleich der Aktivitäten und Stabilitäten beider Katalysatoren 
in allen IL wird hingegen deutlich, dass sich die maßgeschneiderte IL 56 nicht für die weitere 
Anwendung insbesondere im angestrebten kontinuierlichen Prozess eignet. Da die neu 
eingeführten Liganden jedoch auch sterisch deutlich anspruchsvoller als die Chloridliganden 
sind, ist eine veränderte Stereoselektivität des Katalysators für die Selbstmetathese zu 
erwarten. In diesem Kontext ist auch von Interesse, ob IL mit variierenden Kettenlängen einen 
Einfluss auf die Stereoselektivität der Reaktion ausüben. 
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3.3.3 Stereoselektive Olefinmetathese 
Eine gezielte Stereoselektivität ist in der Olefinmetathese kaum ausgeprägt. Es wird 
üblicherweise das thermodynamisch bevorzugte Isomer gebildet. Nachteilig kommt noch die 
Reversibilität der Reaktionsschritte hinzu. Die entstandenen Produkte können wieder in den 
Katalysezyklus eintreten, was im Zusammenspiel mit der höheren Reaktivität der Z-Isomere 
gegenüber den E-Isomeren zu einer Bildung eines thermodynamisch bevorzugten Gemischs 
führt, in dem die E-Isomere überwiegen. Um eine Z-Selektivität zu erreichen ist daher eine 
kinetische Kontrolle zur Bildung des weniger bevorzugten Z-Isomers durch den Katalysator 
notwendig.[133] Erste Arbeiten zur stereoselektiven Olefinmetathese stammen von SCHROCK 
und Mitarbeitern.[134]   
 
 
Abbildung 3.10 Stereoselektive Kreuzmetathese von Z-3-Octen (63) und Z-3-Hexen (64), Ad = Adamantyl, 
Trip = 2,4,6-i-Pr3C6H2. 
 
Unter Verwendung von Molybdänkatalysatoren wie 61 mit sterisch anspruchsvollen Gruppen 
konnte bei der Kreuzmetathese von Z-3-Octen (63) mit Z-3-Hexen (64) innerhalb von 8 h 
selektiv Z-3-Hepten (65) in vollem Gleichgewichtsumsatz erhalten werden (Abbildung 3.10). 
Über einen Zeitraum von 3 d konnte die Isomerisierung aller Z-Olefine hin zu einer E/Z-
Mischung im Verhältnis ca. 1:1 beobachtet werden. Der vorgeschlagene Mechanismus 
(Abbildung 3.11) verläuft über eine Anlagerung des Substrats trans zum Pyrrolligand. Es 
erfolgt die Bildung eines „all-syn“ Metallacyclus, der die Bildung des Z-Produkts bewirkt. 
Die lange Reaktionszeit zur Bildung des Z-Produkts ist über den sterisch ungünstigen „all-
syn“ Metallacyclus erklärbar. Dass dennoch das Z-Produkt über diese Spezies gebildet wird, 
ist damit zu erklären, dass die Bildung der für das E-Produkt notwendigen Spezies noch 
langsamer verläuft.[134]  
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Abbildung 3.11 Vorgeschlagener Mechanismus der Z-selektiven Kreuzmetathese. 
 
Eine stereoselektive Selbstmetathese von OME ist durchaus von Interesse, betrachtet man das 
in Abschnitt 1.2.2 vorgestellte Folgeprodukt des Diesters 15: Z-Zibeton (19) (s. Abbildung 
1.10). Für die Synthese ist der Diester 15 in Z-Konfiguration notwendig. Zwar liegt OME auf 
natürliche Weise primär in Z-Konfiguration vor, jedoch wird die Konfiguration der 
Doppelbindung durch die Metathese aufgelöst und sowohl die Produkte als auch das Substrat 
(durch Isomerisierung und Rückreaktion) werden in der thermodynamisch bevorzugten E-
Konfiguration erhalten. Der vorgestellte Molybdän-katalysator[133-136] hat den Nachteil, sehr 
empfindlich gegen Sauerstoff, Wasser und funktionelle Gruppen zu sein. Für die Metathese 
von OME sind die Katalysatoren vom Schrock-Typ daher ungeeignet. 
Stabilere rutheniumbasierte Katalysatoren zur stereoselektiven Olefinmetathese 
werden seit kurzer Zeit ebenfalls intensiv erforscht. Eines der ersten Konzepte ist das von TEO 
und GRUBBS vorgestellte,[132] das in Abschnitt 3.3.1 als Vorlage zur Modifikation des 
kommerziellen Komplexes 12 diente. Durch Substitution eines Chloridliganden mit sterisch 
anspruchsvollen Sulfonaten wie p-TolSO3, MesSO3 oder TripSO3 konnte der Anteil an 
Z-Isomer im Produktgemisch der Modellreaktion von Allylbenzol (66) mit 
Z-1,4-Diacetoxybuten (67) um mehr als das Dreifache erhöht werden. 
3.3.4 Stereoselektivität im Modellversuch 
 
 
Abbildung 3.12  Kreuzmetathese von Allylbenzol (66) mit Z-1,4-Diacetoxy-2-buten (67) zur  
 Bestimmung der Stereoselektivität der untersuchten Katalysatoren. 
66 67 68 
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Zur Einordnung der Aktivität und Selektivität des Komplexes 61 wurde die von TEO und 
GRUBBS vorgeschlagene Modellreaktion, die Kreuzmetathese von Allylbenzol 66 mit Z-1,4-
Diacetoxy-2-buten 67 (Abbildung 3.12), verwendet. Während mit dem kommerziellen 
Komplex 12 bei einer Beladung von 1 mol% Umsätze im Bereich von 90 % nach 5 min 
erhalten werden, wird mit dem vorgestellten Octylsulfonatkomplex 61 ein Umsatz von 52 % 
nach 20 h erreicht. Die Erhöhung der Beladung auf 5 mol% erbrachte nach 24 h 90 % Umsatz. 
Die deutlich reduzierte Aktivität des Katalysators wurde beim Schritt von einer einfachen zu 
einer vollständigen Substitution der Chloridliganden erwartet und deckt sich mit den 
Beobachtungen von TEO und GRUBBS. Die Stereoselektivität verändert sich beim Wechsel 
von Chlorid zu Octylsulfonat zugunsten des Z-Isomers. Während das E/Z-Verhältnis des 
Kreuzmetatheseprodukts bei der Umsetzung mit dem kommerziellen Katalysator 12 bei 9 bis 
10 liegt, wird das Verhältnis durch den Komplex 61 deutlich gesenkt. Wie Tabelle 3.1 zeigt, 
liegt die Selektivität des vorgestellten Katalysators 61 im Bereich der von TEO und GRUBBS 
vorgestellten Katalysatoren. Eintrag 2 der Tabelle 3.1 zeigt das Resultat, das bei Verwendung 
eines MesSO3-substituierten Komplexes erreicht wurde. Die Einträge 4 und 5 der Tabelle 
zeigen die Reaktion bei Verwendung des hier vorgestellten Komplexes 61. In Abhängigkeit 
des erreichten Umsatzes liegt das E/Z-Verhältnis bei 2.3 bzw. bei 3.7. Das heißt, der Anteil 
an Z-Isomer ist hier im Vergleich zur Reaktion mit 12 um den Faktor 2.7 größer. Es deutet 
sich jedoch auch an, dass die Stereoselektivität zur Bildung des Z-Isomers mit steigendem 
Umsatz sinkt, was auf die eine kinetische Kontrolle zur Unterdrückung des thermodynamisch 
bevorzugten Produktes hindeutet. 
 
Tabelle 3.1   Untersuchung der Stereoselektivität der Katalysatoren mittels Kreuzmetathese von 66  
mit 67 in Toluol, 1 mol% Kat, c(66) = 0.2 M, c(67) = 0.4 M. 
Nr.  Katalysator 
t 
[min] 
Umsatz 
[%] 
E/Z 
1 12[132] 5 87 10.1 
2 MesSO3-12[132] a 25 70 3.1 
3 12 5 88 9 
4 61 20 h 52 2.3 
5 61b 24 h 90 3.7 
a [Cl(MesSO3)Ru(C3H4N2Mes2)(CH(C6H4)iPrO)]  
b 5 mol% Beladung 
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3.3.5 Stereoselektivität im Mehrphasensystem OME/IL 
Im Folgenden wird der Einfluss der IL auf die Selektivität und Aktivität des modifizierten 
Komplexes 61 im direkten Vergleich mit dem kommerziellen Komplex 12 untersucht. 
Darüber hinaus ist der Einfluss der Kettenlänge des IL-Kations von Interesse. Dazu wurden 
Versuchsreihen mit Katalysen von unterschiedlicher Reaktionsdauer durchgeführt und der 
Umsatz sowie das E/Z-Verhältnis gaschromatographisch bestimmt. Die Vergleichsreihen 
zwischen kommerziellem und modifiziertem Katalysator wurden in [omim][NTf2] (54) 
durchgeführt. Die Versuche mit kommerziellem Katalysator wurden wie zuvor bei 
Raumtemperatur und einer erhöhten Temperatur von 40 °C durchgeführt.  
 
    
Abbildung 3.13 Aktivität (a) und Stereoselektivität (b) der Selbstmetathese von OME (13) mit Komplex 12  
(1 mol% Beladung) in IL 54. 
 
Die Auftragungen des Umsatzes und des E/Z-Verhältnisses sind in Abbildung 3.13 
dargestellt. Unter diesen Bedingungen ist die Aktivität von 12 so hoch, dass nach bereits 5 
min der volle Gleichgewichtsumsatz erreicht wird. Das E/Z-Verhältnis beider Produkte liegt 
hierbei bei 5.0 (25 °C) bzw. 4.7 (40 °C). Da der voranschreitende Umsatz mit der Selektivität 
der Reaktion korreliert, wie sich in Abschnitt 3.3.4 andeutete, mussten Reaktionsbedingungen 
gefunden werden, unter denen der Umsatz und dessen Einfluss auf die Selektivität zeitlich 
verfolgbar waren. Dazu wurde zum einen die Reaktionstemperatur auf 0 °C herabgesetzt. Die 
Verwendung von IL 54 war an dieser Stelle vorteilhaft, da ihr Schmelzpunkt deutlich 
unterhalb dieser Temperatur liegt, und so störende Einflüsse durch eine stark erhöhte 
Viskosität oder gar ein Erstarren der IL ausgeschlossen werden konnten. Durch die 
Absenkung der Temperatur wurde die Reaktion so verlangsamt, dass ein Aktivitätsprofil 
resultiert, bei dem erst nach 60 min der volle Gleichgewichtsumsatz erreicht wurde. Deutlich 
zeigt sich hier, dass die Selektivität eine Funktion des Umsatzes ist, und dass mit steigendem 
Umsatz die Bildung des E-Isomers zunimmt: Während nach 15 min  
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Reaktionszeit der Umsatz bei 9 % und das E/Z-Verhältnis bei 2.3 lagen, stieg mit Erreichen 
des vollen Umsatzes nach 60 min das Verhältnis auf 5.6. Die Ergebnisse der Katalysen bei 
Raumtemperatur und 40 °C weisen jedoch darauf hin, dass die Selektivität von der 
Temperatur beeinflusst wird, da das E/Z-Verhältnis bei 40 °C etwas geringer ausfällt als bei 
Raumtemperatur. Daher wurde die Katalysatorbeladung schrittweise soweit reduziert, bis sich 
erneut ein Aktivitätsprofil einstellte dessen Umsätze unter dem vollen Gleichgewichtsumsatz 
blieben. Zusätzlich wurde die Reaktionstemperatur auf 60 °C erhöht um einen direkten 
Vergleich mit den Katalysen, bei denen der modifizierte Komplex 61 eingesetzt wurde und 
die im Folgenden diskutiert werden, zu ermöglichen. Bei einer Katalysatorbeladung von 
80 ppm wurde nach 2 h ein Umsatz von 25 % erzielt. Das E/Z-Verhältnis der Produkte beträgt 
bei diesem Umsatz 2.6. Der steigende Trend des E/Z-Verhältnisses fällt flacher aus als bei der 
durch Temperaturabsenkung verlangsamten Reaktion. 
 
    
Abbildung 3.14 Aktivität (a) und Stereoselektivität (b) der Selbstmetathese von 13 mit Komplex 61  
(1 mol%) Beladung in IL 54. 
 
Der modifizierte Komplex 61 zeigt bei Raumtemperatur innerhalb der gewählten 
Reaktionszeiten nur sehr geringe Aktivität. Daher wurden die Versuche bei 40 °C und 60 °C 
durchgeführt. Bei 60 °C stellt sich das in Abbildung 3.14 dargestellte Aktivitätsprofil ein. 
Nach 120 min liegt der Umsatz bei 34 %, nach 300 min bei 41 % mit steigender Tendenz. 
Das korrespondierende E/Z-Verhältnis beträgt anfänglich 1.6 und steigt auf 2.6. Auch hier 
zeigt sich die erwartet geringere Aktivität. Dennoch ist zu erkennen, dass bei Umsätzen, die 
in den Bereich des vollständigen Gleichgewichtsumsatzes ansteigen, ein flacheres 
Selektivitätsprofil bei deutlich höheren Anteilen an Z-Isomer erhalten wird. 
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Abbildung 3.15 Stereoselektivität als Funktion des Umsatzes, Vergleich von 12 und 61 in IL 54. 
 
Da sich in beiden Fällen zeigt, dass die Bildung von E-Isomer mit fortschreitendem Umsatz 
ansteigt, wird in Abbildung 3.15 zum direkten Vergleich der beiden untersuchten 
Katalysatoren die Selektivität gegen den Umsatz aufgetragen. Im Bereich von 10 bis 40 % 
Umsatz bietet sich eine Vergleichsmöglichkeit der durchgeführten Versuche. Es ist deutlich 
zu sehen, dass das E/Z-Verhältnis für die Versuchsreihe mit Komplex 12 bei 0 °C mit dem 
Umsatz von 2.2 auf über 5 ansteigt. Auch bei deutlich reduzierter Katalysatorbeladung liegt 
das E/Z-Verhältnis über dem mit dem modifizierten Komplex 61 erhaltenen Ergebnis. Im 
Bereich zwischen 10 und 30 % Umsatz wurde unter Verwendung des modifizierten 
Katalysators ein Anteil an Z-Isomer von 52 % erreicht, während der Anteil unter Verwendung 
des kommerziellen Katalysators bei 38 % (geringe Beladung) bzw. 28 % (geringe 
Temperatur) lag. 
In Abschnitt 3.3.2 wurden mit Komplex 61 in satzweise wiederholten Experimenten 
im Mehrphasensystem OME/IL höhere Umsätze in [omim][NTf2] als in [bmim][NTf2] erzielt. 
Daher wurde im Folgenden der Einfluss der Kettenlänge des IL-Kations untersucht. Es 
wurden Katalysereihen im System OME/IL mit variierender Reaktionszeit bei 60 °C 
durchgeführt. Verwendet wurden die [NTf2]--basierten IL 52 (C1-Rest), 53 (C4-Rest), 54 (C8-
Rest) und 55 (C12-Rest). Wie in Abbildung 3.16 a dargestellt, zeigte sich wie zuvor eine 
deutlich geringere Aktivität in 53. Nach 120 min wurden 27 % Umsatz und nach 18 h wurden 
45 % Umsatz erreicht (außerhalb des Diagramms). Hingegen lag der Umsatz bei Verwendung 
von 54 nach 300 min schon über 40 %. Mit den IL 52 und 55 wurden ebenfalls Umsätze in 
diesem Bereich erhalten. In Hinblick auf die Stereoselektivität zeigte sich, dass unter 
Verwendung von IL 54 mit C8-Alkylrest am Kation mit einem E/Z-Verhältnis von 2.1 nach 
voller Reaktionszeit die höchsten Anteile an Z-Isomer bei der Selbstmetathese erreicht 
wurden. Mit den anderen IL resultierten geringere Anteile an Z-Isomer. Mit einem E/Z-
Verhältnis von 3.7 nach 300 min Reaktionszeit und gleichem Umsatz in IL 55 ist der Anteil 
an Z-Isomer um den Faktor 1.8 geringer als in IL 54.  
0
1
2
3
4
5
6
7
0 10 20 30 40 50
E/Z
Cv / %
12, 0°C
12, 60 °C (80 ppm)
61, 60 °C
56 
 
    
Abbildung 3.16 Selbstmetathese von 13 mit Katalysator 61 in verschiedenen [Rmim]-IL: 
R= CH3 (52), C4H9 (53), C8H17 (54) und C12H25 (55). 
 
Betrachtet man die Ergebnisse zur Aktivität des Komplexes in den verschiedenen 
Versuchsreihen, so zeigen die C1-IL 52, die C8-IL 54 und die C12-IL 55 nahezu gleiche 
Aktivitätsprofile. Was den Schluss nahe legt, dass die Länge der Seitenkette des Kations 
keinen Einfluss auf die Aktivität hat, bzw. dass der Einfluss auf die Aktivität des Katalysators 
unterhalb der Einflüsse des Reaktionssystems liegt. Lediglich die C4-IL 53 zeigt 
abweichendes Verhalten. Da die physikalischen Stoffdaten der C4-IL, wie in Tabelle 3.2 
ersichtlich ist, keine Minimal- oder Maximalabweichung der Trends zeigen, muss dieses 
Verhalten auf weitere äußere Einflüsse, wie Wasser- oder Halogenidgehalt der IL zurück zu 
führen sein, und als Ausreißer aus dem Trend gewertet werden. Das Kontrollexperiment, bei 
dem Katalysator 61 ohne weitere Phase in OME (13) gelöst wurde, zeigt, dass die Aktivität 
des zweifach substituierten Komplexes ausreichend ist, um bei 60 °C einen vollen 
Gleichgewichtsumsatz innerhalb von 60 min zu erzielen. Der große Aktivitätsunterschied zu 
den Versuchsreihen mit IL ist über die begrenzte Löslichkeit des Substrats in der IL und der 
dadurch verringerten Konzentration des Substrats an den katalytisch aktiven Zentren zu 
erklären. 
 
Tabelle 3.2 Übersicht über die Stoffdaten der verwendeten IL. 
[Rmim][NTf2] Tm / °C  / mPas 
Kamlet-Taft,[137] 
r, VM , cion 
[C1mim] 26[137] 31[137] 
 
[C4mim] -3[137] 40[137]  
[C8mim] -23[138] 93.5[139]  
[C12mim] 17[140] 151.4[139]  
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Die Untersuchung der Stereoselektivität zeigt, dass die E/Z-Verhältnisse zwischen 2.1 und 
3.7 variieren. Im Kontrollexperiment wird ohne IL-Phase bei einem Umsatz von 40 % ein 
E/Z-Verhältnis von 3.5 erhalten. Somit wird durch Verwendung der C8-IL bei der 
Selbstmetathese die 1.7-fache Menge an Z-Isomer gebildet, während in den anderen IL etwa 
der gleiche Anteil an Z-Isomer wie im Kontrollexperiment erhalten wird. Da die erzielten 
Selektivitäten jedoch weder mit der ansteigenden Kettenlänge noch mit den physikalischen 
Stoffeigenschaften der IL korrelieren, lässt sich kein signifikanter Trend zur Verwendung 
einer spezifischen IL für die Selbstmetathese mit erhöhter Stereoselektivität ableiten. 
3.4 Fazit 
Zunächst wurden die beiden gängigen kommerziellen Katalysatoren des Hoveyda-Grubbs-
Typs 11 und 12 auf ihre Aktivität im Mehrphasensystem CO2/OME/IL hin untersucht. Es 
wurde offensichtlich, dass beim Übergang des CO2 in die flüssige und überkritische Phase ein 
Aktivitätsverlust im Reaktionssystem mit 11 erfolgt. Katalysator 12 zeigte dieses Verhalten 
nicht. Wie in späteren Versuchen gezeigt werden konnte, reichen im Zweiphasensystem 
OME/IL deutlich geringere Katalysatormengen im Bereich um 100 ppm, um die 
Selbstmetathese erfolgreich zu katalysieren. Zudem wurde gezeigt, dass 12 die 
Selbstmetathese in Abhängigkeit der Temperatur im Bereich von 5 bis 30 min zur 
Vollständigkeit katalysiert. Dieses Verhalten ist entsprechend der ersten vergleichenden 
Versuchsreihe auch in der Anwesenheit von CO2 anzunehmen, zumal dort die Reaktionszeit 
ausreichend dimensioniert war um das Substrat auch mit geringen Konzentrationen an 
Katalysator vollständig umzusetzen. 
 Erste satzweise wiederholte Versuche mit 12 in IL und scCO2 zeigten bei drei 
Wiederholungen gute Rezyklisierbarkeit in [NTf2]- basierten IL, während die neuartigen 
MERCK-IL mit [FAP]- und [B(CN)4]- Anionen eine mangelnde Rezyklisierbarkeit bzw. gar 
keine Reaktion zeigten. Unter den [NTf2]-IL zeigte sich 53 am besten geeignet für einen 
späteren Einsatz in einer kontinuierlichen Prozessführung: volle Umsätze über drei Zyklen, 
gute kommerzielle Verfügbarkeit, niedriger Schmelzpunkt und ausreichend niedrige 
Viskosität zur Anwendung in einem Rührkessel. 
 Im weiteren Verlauf wurde der kommerzielle Komplex modifiziert, indem dessen 
Chloridliganden durch sterisch anspruchsvollere Octylsulfonatliganden substituiert wurden. 
Es resultierte der bisher in der Literatur nicht beschriebene Komplex 61. Entgegen einer 
Beschreibung von TEO und GRUBBS[132] zur Modifikation der Rutheniumkomplexe mit 
Sulfonatliganden war eine gezielte Einfachsubstituierung am Komplex nicht möglich. Daher 
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wurden beide Chloridliganden substituiert. Von Interesse waren Aktivität und Stabilität des 
neuen Katalysators im Mehrphasensystem OME/IL. Besondere Aufmerksamkeit wurde 
einem möglichen Einfluss langkettiger IL geschenkt. Dazu wurde neben der kommerziell 
erhältlichen IL [omim][NTf2] (54) eine für diesen Komplex maßgeschneiderte IL (56) 
synthetisiert, deren Anion [octSO3]- dem neu eingeführten Liganden entsprach. 
Durch die doppelte Substituierung wurde gemäß TEO und GRUBBS eine verringerte 
Aktivität des Katalysators erhalten, während 12 die Selbstmetathese von 13 innerhalb von 5 
bzw. 30 Minuten vollständig katalysiert, sind im Einphasensystem ohne Lösungsmittel 60 °C 
und 60 min Reaktionszeit nötig, um mit 61 zu vollen Umsätzen zu gelangen. Durch den 
Einsatz von IL zur Immobilisierung des Katalysators wurden jedoch geringere Umsätze 
erzielt. In IL 54 wurden 40 % Umsatz nach 5 h bei 60 °C erreicht, während der kommerzielle 
Katalysator 12 keine Einschränkungen zeigte. Untersuchungen zur Stabilisierung des 
vorgestellten Komplexes 61 durch langkettige IL zeigten einerseits, dass die Aktivität auch 
über mehrere Reaktionszyklen in IL 54 mit Octylrest am Kation höher ist als in IL 53 mit 
Butylrest am Kation. Nach dem dritten Reaktionszyklus wird ein Umsatz von 37 % erreicht, 
der jedoch rasch wieder abfällt. In 53 hingegen ist die Aktivität gleichbleibend niedrig. 
Gegenüber dem kommerziellen Katalysator ist die Rezyklisierbarkeit jedoch gering. Mit 
diesem werden zehn und mehr Wiederholungen bei vollem Gleichgewichtsumsatz erreicht. 
Mit der maßgeschneiderten IL 56, zeigte das System sehr hohe initiale Aktivität, jedoch 
wirkte sie sich negativ auf die Stabilität aus. Mit 61 waren zwei Reaktionszyklen und mit 12 
waren fünf Reaktionszyklen möglich. 
  Die Aktivität des neuen Komplexes fällt geringer als die des kommerziellen. Zudem 
erscheint die Stabilität in IL für eine kontinuierliche Anwendung nicht ausreichend. Jedoch 
war im Folgenden der Einfluss der Octylsulfonatliganden auf die Stereoselektivität der 
Selbstmetathese hinsichtlich der Bildung des thermodynamisch weniger bevorzugten Z-
Isomers von Interesse, insbesondere im Zusammenspiel mit längerkettigen IL. Im 
Reaktionssystem aus Komplex 61 in IL 54 konnte im direkten Vergleich zu Komplex 12 eine 
um 71 % erhöhte Bildung des Z-Isomers bis zu einem Gesamtumsatz von 40 % beobachtet 
werden. Beim Vergleich der Stereoselektivität von 61 in Alkylimidazolium-IL mit 
Alkylresten verschiedener Kettenlänge, wurde zwar gefunden, dass mit einem E/Z-Verhältnis 
von 2.1 die höchste Selektivität in IL 54 erreicht wurde, jedoch ließ sich kein 
zusammenhängender Trend aus der steigenden Kettenlänge des Alkylrests, oder aus den 
Stoffgrößen der verschiedenen IL ablesen, was eine abschließende Bewertung über den 
Einfluss der Alkylreste auf die Reaktion offen lässt.  
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4 Selbstmetathese in kontinuierlicher Reaktionsführung 
In Kapitel 1 wurden einige Anwendungen homogener Katalysatoren in industriellen 
Prozessen vorgestellt. Diese Prozesse sind wirtschaftlich durchführbar, da eine effiziente 
Abtrennung zur Vermeidung des Verlusts des Katalysators möglich ist. Da dies bei vielen 
Prozessen aus wirtschaftlicher Sicht nicht der Fall ist, wird ein Großteil der (kontinuierlichen) 
industriellen Prozesse heterogen katalytisch durchgeführt. Traditionell findet die homogene 
Katalyse in industriellen Anwendungen daher in flexibel einsetzbaren Reaktoren satzweise 
statt. Folglich ist der Aufwand an einzelnen Arbeitsschritten und damit der Personaleinsatz 
sehr hoch, zumal eine Automatisierung selten möglich ist.[141] Rund 80 % der Gesamtkosten 
eines solchen satzweisen Prozesses lassen sich auf die nachgeschalteten Prozesse wie 
Aufreinigung und Isolierung zurückführen.[142] Daher beschränken sich die Anwendungen auf 
die Synthese hochwertiger Produkte mit kleinen Produktionsmengen, bei denen der 
wirtschaftliche Wert des Produktes die Kosten der Produktion deutlich übersteigt. 
 Kontinuierliche Prozesse hingegen ermöglichen im Allgemeinen eine höhere 
Effizienz. Insbesondere ergibt sich im Vergleich zu schrittweise durchgeführten Reaktionen 
eine erhöhte Raum-Zeit-Ausbeute, verbesserte Prozesssteuerung und ein deutlich verringerter 
Lösungsmittelbedarf und daran gekoppelt ein geringeres Abfallaufkommen.[143] In 
kontinuierlichen Prozessen lassen sich die für die satzweise Durchführung notwendigen 
Schritte wie Be- und Entladen des Reaktors, Heizen, Kühlen, Druck aufschlagen oder 
ablassen zusammenfassen oder umgehen. Gleichzeitig lassen sich für die Katalyse stationäre 
Zustände erreichen, in denen Substratkonzentration und Temperatur konstant bleiben – 
idealisierte Bedingungen für eine homogene Transformation.[144] Der Schlüssel zu einem 
wirtschaftlich sinnvollen homogen katalytischen Prozess liegt hier neben der Entwicklung 
geeigneter Katalysatoren in der Entwicklung einer effizienten Produkt/Katalysator-Trennung 
innerhalb eines kontinuierlichen Systems.[127] Die Nutzung von scCO2 mit seinen 
einzigartigen und abstimmbaren Eigenschaften als mobile Phase und von ionischen 
Flüssigkeiten als hochpolare stationäre Phase, die den Katalysator immobilisiert, bietet sich 
dazu an. 
Die in Kapitel 3 Selbstmetathese von Ölsäuremethylester beschriebenen satzweise 
durchgeführten Experimente zeigten den Einfluss von CO2 auf die Metathese von 13 im 
Mehrphasensystem mit verschiedenen IL und verschiedenen Katalysatoren. Die Tauglichkeit 
zur Anwendung in einem kontinuierlichen Prozess lässt sich daraus jedoch nur begrenzt 
ableiten, da die Stabilität des Reaktionssystems mit fortschreitender Zeit unter 
Berücksichtigung der Prozessparameter, die zu einem einwandfreien Betrieb notwendig sind, 
60 
 
maßgeblich ist. Diese Aspekte lassen sich idealerweise durch Versuche mit einer 
kontinuierlichen Reaktionsführung untersuchen. Ergebnis einer solchen Untersuchung ist 
neben der Feststellung optimaler Prozessparameter die Katalysatorstabilität in Form der TTN. 
Sie gibt die Anzahl der vom Katalysator geleisteten Umsetzungen kumuliert über den ganzen 
Prozess an, in der Form:[4] 
𝑇𝑇𝑁 =  ∑
𝑛𝑖(umgesetztes Edukt)
𝑛(Katalysator)
𝑖
 
Dabei ist i die jeweils dem Prozess entnommene Probe. 
Darüber hinaus lässt sich durch regelmäßige Probennahme aus dem kontinuierlichen 
Prozess und nachträglicher Analytik gut feststellen, ob und in welchem Maße Katalysator 
unter den gegebenen Bedingungen aus dem Reaktionsgemisch durch den kontinuierlichen 
Fluss ausgetragen wird (sog. Leaching).  
 Ein System zur kontinuierlichen Umsetzung von 13 wurde von COLE-HAMILTON und 
Mitarbeitern entwickelt[125] und in Abschnitt 1.4.5 Olefinmetathese in IL und scCO2 bereits 
vorgestellt. Durch die Immobilisierung des Katalysators konnten mit diesem System bei 
50 °C und einer Beladung von 0.02 Gewichtsprozent Ru auf SiO2 eine Prozesszeit von 10 h 
und eine TTN (total turnover number) von 4247 erreicht werden. 
In diesem Kapitel wird eine Anlage vorgestellt, in der die Selbstmetathese von OME 
(13) in kontinuierlicher Reaktionsführung untersucht wurde. Anders als im genannten 
Beispiel von COLE-HAMILTON wurde hier ein kontinuierlich betriebener Rührkessel mit 
einem Zweiphasensystem für die Reaktion gewählt. Ein zusätzliches Augenmerk wurde auf 
die Möglichkeit einer nachgeschalteten Produktauftrennung im komprimierten CO2-Strom 
gelegt. Dazu wurde wie in den folgenden Abschnitten beschrieben ein Temperaturgradient 
angelegt, um die Eigenschaften des Lösungsmittels CO2 zu beeinflussen. 
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4.1 Anlage zur Durchführung kontinuierlicher Reaktionen 
4.1.1 Allgemeiner Aufbau 
In Anlehnung an die Arbeiten von ROOSEN und HINTERMAIR wurde eine Anlage zur 
kontinuierlichen Reaktionsführung konzipiert.[145, 146] Die Konstruktion erfolgte in 
Zusammenarbeit mit den mechanischen und elektrischen Werkstätten des ITMC. Wichtige 
kommerzielle Bauteile sind mit Hersteller und Modell angegeben, alle weiteren Aufbauten 
wurden durch die Werkstätten angefertigt. Die Verbindung aller Hochdruckbauteile wurde 
mit Edelstahlrohrleitungen (Gyrolok, Firma HOKE) und kommerziell erhältlichen Ventilen 
Firma HOKE und FITOK) ausgeführt.  
Abbildung 4.1 zeigt das Fließschema der Anlage. Der Aufbau lässt sich von links nach 
rechts in drei Teile gliedern: 
1. Die Substrat- und CO2-Dosierung 
2. Thermostatierte Reaktoreinheit 
3. Produkttrennung und Reaktivgasdosierung 
Massenflussregler zur Dosierung von CO2, das in den vorgegebenen Druckbereichen eine 
hohe Kompressibilität aufweist, waren während der Konzeption dieses Anlagentyps 
kommerziell nicht erhältlich. Eine Konstruktion zur Dosierung von komprimiertem CO2 war 
im Haus vorhanden und hat sich in anderen Anwendungen bewährt.[145, 146] Sie besteht aus 
einem Flussmesser (Firma Bronkhorst, Modell Liqui-Flow L1) und einem pneumatischem 
Ventil (Firma SiTec, Modell 710.03 micro, NC Konfiguration). Das Pneumatikventil wird 
über ein Proportionalventil (Firma Festo, Modell VPPM) mit Druckluft angesteuert und ist 
mit einem Heizmantel und Thermoelement versehen, um die Temperatur des Ventils konstant 
zu halten und so dem Joule-Thomson-Effekt entgegenzuwirken. Die Dosiereinheit ist in 
Abbildung 4.2 dargestellt. Darüber hinaus wird über einen elektronischen 
Druckmessumformer (Firma WIKA, Modell ECO-1) der Eingangsdruck vor der Anlage 
ausgelesen. Über zwei manuell zu bedienende Kugelventile können die Dosierung von der 
Anlage getrennt und der Druck an die Atmosphäre abgelassen werden. Das CO2 wird 
wahlweise aus der Ringleitung des Hauses oder aus einer Druckgasflasche mit 
zwischengeschaltetem Kompressor (Firma NWA, Modell PM-101) an einem Reduzierventil 
bereitgestellt. Die Dosierung des Substrats erfolgt mit einer HPLC-Pumpe (Firma Knauer, 
Modell Smartline 100), die in der Lage ist, flüssiges Substrat mit einer Rate von 0.001 bis 10 
mL min-1 bei Drücken bis maximal 400 bar zu fördern.  
3 
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Abbildung 4.1 Fließschema der Anlage zur kontinuierlichen Reaktionsführung. 
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Abbildung 4.2  Dosiereinheit für komprimiertes CO2: links oben das Proportionalventil, links unten  
der Flussmesser, rechts das beheizte Pneumatikventil. 
 
Kernstück der Anlage ist die thermostatisierte Reaktoreinheit, bei der einen Großteil der 
verwendeten Kapillaren, Ventile, die beiden Mischer, der Hauptreaktor und das Auslassventil 
(back pressure regulator, im Folgenden BPR) in einem Trockenschrank (Firma BINDER, 
Modell BF115) untergebracht sind, um so isotherme Bedingungen zu ermöglichen 
(Abbildung 4.3). Der Trockenschrank ist mit Durchführungen in den Seitenwänden für 
Kapillaren und Kabel versehen. Hinter der Tür des Trockenschranks wurde eine Glastür 
verbaut, die eine optische Kontrolle der Anlage erlaubt ohne die isothermen Bedingungen zu 
stören. Manuell zu bedienende 2-Wegeventile ermöglichen den Fluss in der Anlage so zu 
führen, dass wahlweise alle relevanten Bauteile: Hauptreaktor, 
 
 
Abbildung 4.3 Das Innere der Reaktoreinheit mit Autoklav, Ventilen, Kapillaren und BPR (im Hintergrund). 
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Trennkolonne, sekundärer Mischer und sekundärer Reaktor überbrückt oder eingebunden 
werden können. Der Hauptreaktor ist ein 20 mL fassender Autoklav mit Sichtfenster 
(Abbildung 4.4), der hier als kontinuierlich betriebener Rührkesselreaktor fungiert. In die 
Bohrungen des Deckels sind Kapillaren mit Kugelventilen eingesetzt, die das An- und 
Abkoppeln des Autoklaven an die Anlage ermöglichen. Die Einlasskapillare ist verlängert 
und ermöglicht so ein Durchströmen der im Autoklaven befindlichen Lösungen mit dem 
Transportgas. Zusätzlich besitzt der Autoklav eine seitliche Bohrung, die in die 
Reaktionskammer hinein führt und über die während des Versuchs das Substrat hinzudosiert 
wird. Die Mischer sind durch Bohrungen im Metallblock ausgeführte Kreuzmischer. Neben 
diesen Bauteilen ist auch der BPR im Trockenschrank untergebracht. Dabei handelt es sich 
wie bei der CO2-Dosierung um ein SITEC Pneumatikventil, das über ein Festo 
Proportionalventil mit Druckluft gesteuert wird. Ein vorgeschalteter Druckabnehmer 
ermöglicht die Bestimmung des Ausgangsdrucks, der mit dem Innendruck der Anlage gleich 
zu setzen ist. 
 
 
Abbildung 4.4 Reaktor: 20 mL Fensterautoklav und Deckel im geöffneten Zustand. 
 
Außerhalb des Trockenschranks befinden sich die Dosiereinheiten für die weiteren 
Reaktivgase Wasserstoff und Kohlenmonoxid. Letztere kann auch zur Dosierung von 
Synthesegas verwendet werden. Sie bestehen aus Massenflussreglern (Firma Brooks Modell 
5850S), Druckmessumformern und manuellen Sperrventilen. Daneben befindet sich als 
sekundärer Reaktor ein Rohreaktor, um Folgereaktionen wie Hydrierung oder 
Hydroformylierung an heterogenen oder immobilisierten homogenen Katalysatoren zu 
ermöglichen. Das Reaktorrohr ist zur Temperierung mit einem Heizband und einem 
Thermoelement versehen. 
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Abbildung 4.5 Temperaturgradientenkolonne, Dosierungen für Reaktivgase (im Hintergrund). 
 
Daneben befindet sich als wesentliches Bauteil außerhalb des Ofens die 
Temperaturgradientenkolonne zur Trennung von Produktgemischen innerhalb des 
komprimierten CO2-Stroms (Abbildung 4.5). Die Kolonne besteht aus einem 20 mL 
fassenden Autoklaven mit Sichtfenster, auf den das Gradientenelement aufgesetzt ist. Der 
Autoklav ist auf einer Rühr- und Heizplatte platziert und kann über diese temperiert werden. 
Das Gradientenelement besitzt einen elektrisch geheizten Mantel, dessen Temperatur über ein 
Thermoelement ausgelesen und mittels LabView geregelt wird. Im Inneren ist ein Kühl- und 
Heizfinger aus Edelstahl eingesetzt, der mit Wasser über einen unter der Anlage befindlichen 
Thermostaten temperiert wird. Drei große Sichtfenster ermöglichen eine optische Kontrolle 
des Phasenverhaltens im Inneren der Temperaturgradientenkolonne. 
4.1.2 Funktionsprinzip 
Steuerung mit LabView 
Die Steuerung der Anlage erfolgt halbautomatisch und ist in der Programmiersprache 
LabView realisiert. Das LabView Interface zeigt das Fließschema der Anlage, durch das die 
Festlegung und Steuerung der Temperaturen der Pneumatikventile und des Sekundärreaktors, 
der CO2-Fluss und der Anlagendruck möglich sind (Abbildung 4.6). Zusätzlich manuell 
festzulegen sind der Substratfluss und die Temperaturen der Temperaturgradientenkolonne. 
Deren Regelung erfolgt Geräteintern in der HPLC-Pumpe, dem Thermostaten und der Heiz-
/Rührplatte. Die Steuerelemente innerhalb des LabView-Programms sind als PID-Regler 
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programmiert, deren Proportional-, Integral- und Differentialanteile im Interface festgelegt 
werden können. Daneben bietet die LabView Programmierung Datenverlaufsfenster, die den 
Verlauf aller Temperaturen, Drücke und des CO2-Flusses graphisch darstellen 
. 
 
Abbildung 4.6 LabView Interface zur halbautomatischen Steuerung der Anlage. 
 
Kontinuierlicher Fluss 
Ein kontinuierlicher Fluss wird durch das geregelte Zusammenspiel zwischen CO2- 
Dosierung und BPR erzeugt. Durch die Steuerung mit LabView agieren der Flussmesser und 
das Pneumatikventil der CO2-Dosierung wie ein Massenflussregler. Das Signal des 
Flussmessers wird ausgelesen, und durch Anpassen des Luftdrucks wird das  
Pneumatikventil geöffnet oder geschlossen, um einen voreingestellten Sollwert des Flusses 
zu erreichen und aufrecht zu erhalten. Am Auslass wird über einen Druckabnehmer der 
Anlagendruck bestimmt und durch druckluftgeregeltes Öffnen des Pneumatikventils der 
Innendruck der Anlage geregelt.  Der graduelle Öffnungsbereich des Pneumatikventils ist 
klein. Eine geringe Erhöhung des Steuerdrucks kann eine zu große Öffnung des Ventils 
bewirken, wodurch der Anlagendruck schlagartig abfällt. Da dies unerwünscht ist, ist das 
Pneumatikventil steuerseitig mit einem getakteten Magnetventil versehen, das in 
regelmäßigem Takt den anliegenden Steuerdruck ablässt und wieder zuschaltet. Dadurch 
kann der Kegel des Pneumatikventils in einem Schwebezustand gehalten werden, der einen  
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gleichmäßigen Auslass des komprimierten CO2 erlaubt. Durch die permanente Anpassung des 
Flusses auf der Eingangsseite und des Drucks auf der Ausgangsseite kann ein kontinuierlicher 
Fluss bei konstantem Druck erreicht und aufrechterhalten werden.  
Temperaturgradientenkolonne 
Die Temperaturgradientenkolonne nutzt zur Stofftrennung die physikalischen Eigenschaften 
überkritischen Kohlenstoffdioxids. Abbildung 4.7 a zeigt die Abhängigkeit der Dichte des 
CO2 von Temperatur und Druck im überkritischen Bereich.[147] Es ist zu erkennen, dass eine 
geringe Temperaturänderung bei Drücken oberhalb von 100 bar eine starke Dichteänderung 
hervorruft. Die Lösungskraft von scCO2 korreliert mit der Dichte. Durch eine 
Temperaturerhöhung werden die Dichte und damit die Lösungsmittelstärke des CO2 
signifikant herabgesetzt. Führt man einen scCO2-Strom, in dem mehrere Komponenten gelöst 
sind, von unten nach oben entlang eines ansteigenden Temperaturgradienten, wird so eine 
Trennung der Komponenten ermöglicht. Die Lösungsmittelstärke des scCO2 sinkt entlang 
des Gradienten und die schlechter lösliche Komponenten kondensiert aus, tropft zurück in 
den scCO2-Strom und reichert sich mit der Zeit an, während die besser lösliche Komponente 
im scCO2-Strom aus der Kolonne ausgetragen wird (Abbildung 4.7 b). Dieses Konzept und 
ein entsprechender Aufbau wurde zuerst von ZOSEL[88] und später von HARWARDT[91] 
beschrieben. Der von HARWARDT beschriebene Aufbau wurde in der vorliegenden Arbeit 
innerhalb der Anlage eingesetzt. 
 
 
Abbildung 4.7 (a) Dichte von CO2 in Abhängigkeit von Temperatur und Druck im überkritischen Bereich.[148, 
149] (b) Funktionsprinzip der Kolonne: Dichteänderung über Steigerung der Temperatur von 
unten (T1) nach oben (T2).  
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4.1.3 Kalibrierung der Dosiereinheiten 
Da der CO2-Massenflussmesser eine unkalibrierte Spannung als Ausgangssignal ausgab, war 
es notwendig, den CO2-Volumenstrom auf das Ausgangssignal zu kalibrieren. Dies geschah 
mit einem Gaszähler (Firma Ritter), der dem Auslass der Anlage nachgeschaltet war. Folglich 
wird der Fluss in mLN/min bestimmt. Es wurde in LabView eine Sollspannung vorgegeben, 
und jeweils in einer Dreifachmessung der entsprechende Volumenstrom am Ausgang der 
Anlage ermittelt. Die resultierende Kalibrierkurve mit Regressionskurve ist in Abbildung 4.8 
dargestellt.  
Um Kenntnis über den Massenstrom des Substrats während der Versuche zu erlangen, 
musste zunächst die Dichte des Substrats bei der im Technikum herrschenden Temperatur mit 
der als Vorratsgefäß dienende Bürette bestimmt werden. Für die Volumina 0.5 … 2 mL wurde 
in 0.5 mL Intervallen in Dreifachbestimmungen die Masse des Substrats mittels 
Analysenwaage bestimmt (Abbildung 4.9). Damit wurde eine mittlere Dichte von 
rmittel = 0.868 g/mL mit einer Standardabweichung von r = 0.027 g/mL ermittelt.  
 
 
Abbildung 4.8 Kalibrierung des CO2-Volumenstroms, anliegender Vordruck: 180 bar, Betriebsdruck 90 bar. 
 
Der Volumenstrom des Substrats wurde an der HPLC-Pumpe vorgewählt und konnte 
während der Versuche anhand der Volumenabnahme in der Bürette mitverfolgt werden. Bei 
einem gewählten Volumenstrom von ?̇?OME = 1 mL/h lag die Abweichung mit einer gewissen 
Varianz im Bereich von 10 % unterhalb der Voreinstellung. Mit der Volumenverfolgung und 
der ermittelten Dichte lässt sich der Massenstrom ermitteln, um für den jeweiligen Versuch 
eine Massenbilanz zu erstellen. 
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Abbildung 4.9  Ermittlung der Substratdichte in der Vorratsbürette unter den örtlichen Bedingungen. 
 
4.2 Kontinuierlich durchgeführte Versuche 
4.2.1 Ermittlung der Versuchsparameter 
Bei ersten Tests der Anlage mit kontinuierlichem Fluss und Substratförderung kam es bei 
Temperaturen unterhalb von 50 °C und Drücken zwischen 80 und 120 bar mehrfach zu 
Schutzabschaltung der fördernden HPLC-Pumpe. Grund hierfür war die unzureichende 
Löslichkeit des Substrats in scCO2 unter diesen Bedingungen, in deren Folge die Anlage über 
die Zeit mit flüssiger Phase gefüllt wurde. Als geeignete Bedingungen, um das Substrat im 
scCO2 zu lösen und so einen kontinuierlichen Fluss aufrecht zu erhalten, erwiesen sich 50 °C 
Ofentemperatur und ein Betriebsdruck von 150 bar. 
Für einen ersten Versuchslauf der Selbstmetathese von OME (13) mit Katalysator 12 
gelöst in [bmim][NTf2] (53) wurde ein Fluss von 100 mLN min-1 gewählt. Die Umsätze 
betrugen unter diesen Bedingungen maximal 21 %. Grund hierfür war eine zu geringe 
Verweilzeit. Die Halbierung des Trägerflusses auf 50 mLN/min führte zu vollen Umsätzen. 
Im weiteren Verlauf haben sich die folgenden Parameter zur Durchführung kontinuierlicher 
Metathese als sinnvoll erwiesen: 
 TOfen = 50 °C 
 pgesamt = 150 bar 
 ?̇?CO2 = 50 mLN/min 
 ?̇?OME = 1 mL/h 
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Abbildung 4.10 Kontinuierliche Selbstmetathese mit 9.9 mg 12 in 10 mL 53,  
Bedingungen: T = 50 °C, p = 150 bar, ?̇?(CO2) = 50 mLN/min, ?̇? (13) = 1 mL/h. 
 
Mit diesen Einstellungen wurde ein neuer kontinuierlicher Versuchslauf gestartet. Wie 
Abbildung 4.10 zeigt, ergibt sich innerhalb der ersten 3 h eine Induktionsphase, die sowohl 
durch das Volumen der Kapillarleitungen vor und nach dem Reaktor als auch durch das 
vergleichsweise große Reaktorvolumen bedingt ist. Nach diesen 3 h wird ein stationärer 
Zustand mit nahezu vollem Gleichgewichtsumsatz zu erreicht. Nach 7 h Betrieb ging der 
Versuch in die Nachtphase über, in der keine Proben genommen wurden. Nach 22 h 
Gesamtlaufzeit hatte sich in der Kühlfalle ein Gemisch gesammelt, dessen Zusammensetzung 
einem Umsatz von 26 % entsprach. Anschließend ist ein drastischer Abfall des Umsatzes zu 
verzeichnen. Da der Zeitpunkt des beobachteten Aktivitätsverlustes offenbar in der 
Nachtphase des Versuchs liegt, enthielt das in der Kühlfalle aufgenommene Gemisch die in 
diesem Zeitraum akkumulierten Mengen an Substrat und Produkt. 
Da so keine exakte Aussage über den Zeitpunkt und die Stärke des eintretenden 
Aktivitätsverlusts getroffen werden kann, wurde der Versuch wiederholt und über einen 
Zeitraum von 13 h kontinuierlich Proben genommen. Das Ergebnis ist in Abbildung 4.11 
dargestellt. Es stellt sich das gleiche Induktionsprofil wie zuvor ein. Darüber hinaus ist zu 
erkennen, dass der Verlust an Aktivität nach rund 8 h eintritt. Es zeigte sich auch, dass im 
Zeitraum der ersten Stunden eine größere Menge des Olefins 14 aus der Anlage gefördert 
wurde. Da sich die Stabilität des kommerziellen Katalysators 12 in der IL 53 bei den satzweise 
wiederholten Versuchen mit mehr als zehn möglichen Rezyklisierungen als sehr gut 
herausgestellt hatte, ist zu untersuchen, aus welchen Gründen die Standzeit im 
kontinuierlichen Versuch lediglich in den Bereich von 10 h reicht.  
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Abbildung 4.11 Reproduktion der kontinuierlichen Selbstmetathese mit 9.7 mg 12 in 10 mL 53  
bei T = 50 °C und p = 150 bar, ?̇?(CO2) = 50 mLN/min, ?̇?(OME) = 1 mL/h. 
 
In den folgenden Abschnitten werden die Einflüsse untersucht, die negativ auf die Standzeit 
einwirken können: 
 Einfluss des Substrats 
 Deaktivierung des Katalysators durch Unreinheiten im CO2 
 Deaktivierung des Katalysators durch Unreinheiten in der IL 
 Verschiebung des Metathesegleichgewichts durch Anreicherung eines Produktes im 
Reaktor 
 Austrag des Katalysators 
 
4.2.2 Untersuchung zur Deaktivierung des Systems 
 
Einfluss des Substrats 
Es muss bei den erhaltenen Standzeiten in Betracht gezogen werden, dass das Substrat die 
Standzeit des Systems begrenzt. Um den Einfluss sichtbar zu machen, wurden kontinuierliche 
Experimente sowohl mit doppelter Katalysatorbeladung als auch mit halbierter 
Substratdosierung durchgeführt. Wie Abbildung 4.12 zeigt, kann in beiden Fällen eine 
Verlängerung der Standzeit erzielt werden. Im Falle der doppelten Katalysatorbeladung ist 
ein rasches Abfallen der Umsatzraten erst nach 20 h zu verzeichnen. Im Falle des halbierten 
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Substratflusses ist eine vergleichbare Dauer der Reaktion zu beobachten. Mit rund 20 h ist die 
Standzeit dieser Experimente etwa doppelt so hoch, wie die der zuvor durchgeführten 
Experimente. Die Verhältnisse aus eingesetzter Katalysatormenge und umgesetzten Substrat 
bleiben daher gleich. 
 
 
Abbildung 4.12  Kontinuierliche Selbstmetathese mit variierendem Katalysator/Substrat-Verhältnis 
  bei T = 50 °C, und p = 150 bar, ?̇?(CO2) = 50 mLN/min, ?̇?(OME) = 0.5 mL/h bzw.1 mL/h. 
 
Einfluss von IL und CO2 auf die Standzeit des Katalysators 
Bei den zuvor beschriebenen Versuchsläufen wurde das im Haus über eine Ringleitung 
bereitstehende CO2 als Transportmedium verwendet (Firma Westfalen, Reinheit 4.8). Um 
technische Verunreinigungen aus dieser Quelle oder der Ringleitung auszuschließen, wurde 
die Versorgung auf ein hochreines CO2 (Firma Linde, Reinheit 5.6) umgestellt, welches aus 
einer Druckflasche über einen Kompressor über den kürzesten Weg bereitgestellt wurde. Ein 
Versuch unter den gleichen Bedingungen wie zuvor erbrachte keine signifikante 
Verlängerung der Standzeit. Wasser und Sauerstoff im Substrat waren ebenfalls 
auszuschließen, da das Substrat getrocknet und entgast in einer Schlenkbürette unter 
Argonatmosphäre vorgelegt wurde.  
Da im Vergleich zu den satzweise wiederholten Experimenten die IL mit 10 mL in 
einem deutlich größeren Überschuss zum Katalysator vorlag, können mögliche 
Verunreinigungen der IL einen deutlich größeren Einfluss auf die Reaktion haben als bei den 
vorangegangenen Experimenten. Um den Einfluss der IL bzw. derer Verunreinigungen 
auszuschließen, wurde ein kontinuierlicher Versuch unter den gleichen Bedingungen wie in 
Abschnitt 4.2.1 durchgeführt, bei dem Katalysator 12 ohne IL im Autoklav vorgelegt wurde. 
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Abbildung 4.13 Kontinuierliche Metathese ohne IL in hochreinem CO2 mit 10.6 mg 12  
(Bedingungen s. Abschnitt 4.2.1). 
 
Wie Abbildung 4.13 zeigt, verkürzt sich dadurch die Induktionsphase des gesamten Prozesses 
um 1 h. Darüber hinaus sind die Metatheseprodukte in den aufgefangenen Proben nahezu 
gleich verteilt. Im Zusammenhang mit den vorangegangenen Versuchen, wie in Abbildung 
4.11 dargestellt, wird ein deutlicher Einfluss der IL auf die Produktverteilung bei der 
Extraktion erkennbar. In Anwesenheit der IL kommt es zu Beginn der Reaktion zu einer 
Verteilung der Produkte zwischen unpolarer mobiler und polarer stationärer Phase, bei der 
sich der Diester 15, der im Vergleich zum Olefin die Komponente mit der höheren Polarität 
ist, zunächst in der IL-Phase anreichert. Dieses Verhalten wirkt sich zwar positiv auf eine 
anzustrebende Produkttrennung aus, jedoch könnte die Anreicherung der katalytisch aktiven 
Phase mit einem der Produkte zu einer Verschiebung innerhalb des Gleichgewichtsnetzwerks 
der Selbstmetathese führen und so die Bildung der Selbstmetatheseprodukte hemmen.  
 
Verschiebung des Gleichgewichts durch Produktanreicherung im Reaktor 
Mit der Erkenntnis der Anreicherung des Diesters 15 in der stationären Phase, wurde im 
Folgenden untersucht, ob dies zu einer Verschiebung des Metathesegleichgewichts hin zum 
Edukt führt. Dazu wurde ein kontinuierliches Experiment mit den zuvor festgelegten 
Betriebsparametern durchgeführt. Nach 7 h wurde die Dosierung des Substrat ausgesetzt und 
das System für 12 h ausschließlich mit scCO2 durchspült, mit dem Ziel eventuell 
angereichertes Metatheseprodukt aus der stationären Phase zu extrahieren. Anschließend 
wurde die Substratdosierung wieder aufgenommen. Abbildung 4.14 zeigt, dass sich vor 
Beginn der Extraktionsphase das Verhältnis der Produkte anglich.  
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Abbildung 4.14 Kontinuierliche Selbstmetathese mit 9.8 mg 12 in 10 mL 53 (Bedingungen s. Abschnitt 
4.2.1). Dosierungspause zwischen 7 h und 19 h zur Extraktion aller Reaktanden aus dem 
Reaktor. 
 
Zum Ende der Extraktionsphase wurden die Produkte zunächst in nahezu gleichen Teilen 
entnommen, bevor der Anteil an Diester überwog, was ein Zeichen für die Anreicherung im 
Reaktor ist. Jedoch fiel im Anschluss der Gesamtumsatz in den folgenden Stunden wie zuvor 
beobachtet ab. Die Nettostandzeit des Katalysators liegt damit im gleichen Bereich wie bei 
den zuvor beschriebenen Versuchen. Die Anreicherung der stationären Phase mit Diester 15 
wirkt sich demnach nicht auf die Stabilität des Katalysators und die Dauer der 
kontinuierlichen Reaktion aus.  
 
Austrag des Katalysators aus dem Reaktor 
Trotz des polaren Charakters des Katalysators kann nicht ausgeschlossen werden, dass ein 
gewisser Anteil durch den CO2- und Substrat-/Produktstrom aus der stationären Phase 
extrahiert und aus der Anlage ausgetragen wird. Mit dem Verlust an Katalysator geht ein 
Verlust der Aktivität einher. Um zu ermitteln, in welchem Maße der Katalysator ausgetragen 
wird, wurden während eines kontinuierlichen Versuchslaufs einige der Proben zur 
Bestimmung des Rutheniumgehalts mittels ICP-MS an die externe Einrichtung 
Mikroanalytisches Labor Kolbe in Mülheim a. d. Ruhr übergeben.  
Tabelle 4.1 fasst die Rutheniumgehalte der untersuchten Proben zusammen. Wie 
ersichtlich wird, werden signifikante Mengen Ruthenium aus der Anlage ausgetragen. Zur 
Feststellung ob die ausgetragene Menge mit dem Verlust der Aktivität einher geht wurde die  
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Tabelle 4.1  ICP-MS Analysen zum Katalysatoraustrag. 
Probe 
Laufzeit  
[h] 
Gehalt Ru  
[ppm] 
1 3.0 30 
2 4.5 69 
3 6.0 49 
4 12.0 49 
5 32.0a 47 
a Substratstopp nach 26 h, Rest: Extraktion aus der Anlage 
 
folgende Abschätzung vorgenommen: Im Mittel ergibt sich aus den Stichproben ein Gehalt 
an Ruthenium von 49 ppm. Unter der Annahme, jede aufgefangene Probe enthielte rund 
50 ppm Ruthenium, wurde die Menge an ausgetragenem Ruthenium über alle Proben 
extrapoliert. Der Gesamtaustrag über die Versuchszeit beläuft sich so auf rund 75 % der 
eingesetzten Katalysatormenge von 16.9 µmol. Dies erscheint als ausreichende Menge, die 
für den Verlust an Umsatz über die Versuchszeit verantwortlich sein kann. Jedoch muss auch 
in Betracht gezogen werden, dass die Einträge 4 und 5 der Tabelle 4.1 Proben beschreiben, 
die nach 12 h Reaktionszeit bzw. nach dem Ende der Substratdosierung und nach Extraktion 
des verbliebenen Substrat/Produktgemischs aus der Anlage aufgefangen wurden. Bei der 
obigen Abschätzung ergibt sich eine Extraktionsrate von rund 0.3 µmol(Ru) h-1 und damit ein 
Austrag von rund 3.6 µmol Ruthenium nach 12 h, d.h. es sind lediglich 21 % des im Autoklav 
vorgelegten Rutheniums ausgetragen, nachdem der Abfall des Umsatzes einsetzt. Zudem 
enthalten die später aufgefangenen Proben insbesondere die Restextraktion deutliche Mengen 
Ruthenium, und die IL-Phase, die dem Autoklav nach Beendigung des Versuchs entnommen 
wurde, war weiterhin tief gefärbt.  
Ein vollständiger Austrag des Katalysators ist daher auszuschließen, da auch nach dem 
Abfall des Umsatzes noch signifikante Mengen an Ruthenium ausgetragen werden. Folglich 
muss neben der Überlegung, dass der Austrag des Katalysators die Konzentration der aktiven 
Spezies in der Reaktion unter ein Minimum absenkt, bei dem es zu Aktivitätsverlust kommt, 
auch in Betracht gezogen werden, dass eine Deaktivierung des Katalysators durch das 
Substrat oder das Reaktionssystem möglich ist. 
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4.3 Produkttrennung in der Temperaturgradientenkolonne 
4.3.1 Extraktion von Modellgemischen 
 
 
Abbildung 4.15 Extraktion eines 1-Octadecen/OME Gemischs mit p(CO2) = 100 bar und  
?̇?(CO2) = 200 mL/min. 
 
Bevor die Temperaturgradientenkolonne, deren Funktionsprinzip in Abschnitt 4.1.2 
beschrieben ist, innerhalb der Anlage zur kontinuierlichen Versuchsführung eingesetzt wurde, 
wurden Vorversuche zur Abtrennung von 1-Octadecen und Ölsäuremethylester durchgeführt. 
1-Octadecen wurde als Modell verwendet, da es im Gegensatz zu 9-Octadecen kommerziell 
erhältlich ist. 1-Octadecen und Ölsäuremethylester wurden im 1:1-Gemisch vorgelegt und mit 
überkritischem CO2 aus dem Sumpf der Kolonne extrahiert. Abbildung 4.15 zeigt den Anteil 
an 1-Octadecen in den entnommenen Fraktionen. Im isothermen Betrieb gibt es keine 
Trennwirkung, und es wird, wie dargestellt, ein 1:1-Gemisch entnommen. Wird ein Gradient 
von 10 °C angelegt, steigt der Anteil an 1-Octadecen in den Fraktionen auf bis zu 67 %. Bei 
einem Gradienten von 20 °C kann eine Anreicherung von 77 % erreicht werden. Dies zeigt, 
dass eine gezielte Separation entlang eines Temperaturgradienten möglich ist. Im Folgenden 
wurde die Temperaturgradientenkolonne in die Anlage zur kontinuierlichen 
Reaktionsführung integriert. 
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Abbildung 4.16 Modellhafte Trennung eines Reaktionsgemischs in der Anlage zur kontinuierlichen 
Reaktionsführung mit p(CO2) = 150 bar, (a) ohne Gradient, (b) mit T = 40 … 75 °C. 
 
Um sich den Reaktionsbedingungen anzunähern, wurde nun eine Extraktion aus dem Reaktor 
der Anlage mit Trennung eines Substanzgemisches durchgeführt, wie es aus der satzweisen 
Selbstmetathese resultiert: OME, Olefin 14 und Diester 15 im Verhältnis 2:1:1. Der CO2-
Fluss wurde den Reaktionsbedingungen der kontinuierlichen Versuche angepasst, und der 
Gradient wurde auf 35 °C erhöht, um eine bessere Auftrennung der Komponenten erhalten. 
Abbildung 4.16 a zeigt das Kontrollexperiment ohne Temperaturgradienten. Die 
Metatheseprodukte werden so aus der Anlage gefördert, wie sie im Gemisch nach der 
Reaktion vorliegen: im Verhältnis von etwa 1.1:1. Der abgesetzte Datenpunkt beschreibt die 
Zusammensetzung des Gemischs im Reaktor nach Entspannung des Systems. Da es während 
der Extraktion keine Separation gab, ist das Gemisch im Reaktor so zusammengesetzt wie das 
zuvor extrahierte Gemisch. Abbildung 4.16 b zeigt, wie sich die Zusammensetzung des 
Produktgemischs bei der Extraktion über einen Temperaturgradienten verändert. Nach einer 
Induktionsphase, die auch hier den großen Volumina der Bauteile Reaktor und Kolonne 
geschuldet ist, stellt sich ein stationärer Betrieb ein, bei dem die Komponenten eine deutliche 
Separation erfahren. Das Verhältnis der Produkte 14/15 wird durch den Gradienten auf 2.2:1 
gesteigert. Die abgesetzten Datenpunkte im Bereich nach t = 40 h zeigen die 
Zusammensetzung des Gemischs, das nach Entspannung des Systems im Kolonnensumpf 
vorlag. Hier ist deutlich eine Umkehr der Zusammensetzung zu erkennen, die durch die 
Retention des Diesters 15 zustande kommt. 
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Abbildung 4.17 Diester 15 kondensiert im scCO2-Strom aus und tropft zurück. 
 
Da die Temperaturgradientenkolonne über die komplette Länge mit Sichtfenstern ausgestattet 
ist, lässt sich die Separation der Produkte im scCO2-Strom auch optisch mitverfolgen. 
Abbildung 4.17 zeigt ein Fenster der Kolonne. Sichtbar ist das untere Ende des Heizfingers, 
an dem es durch den Temperaturunterschied zu einer Dichteänderung des scCO2-Stroms 
kommt. Dort sammelt sich kondensierender Diester 15 und tropft bei ausreichender 
Akkumulation zurück in den Strom. Der im Bild sichtbare Schleier entsteht durch Diester im 
Temperaturgradienten, der sich nach unten hin zum Sumpf wieder im CO2-Strom löst. 
 
4.3.2 Kontinuierliche Selbstmetathese mit Produkttrennung in der 
Temperaturgradientenkolonne 
Im Folgenden wurde die Selbstmetathese von OME kontinuierlich mit nachgeschalteter 
Temperaturgradientenkolonne durchgeführt. Durch den Temperaturgradienten wird eines der 
Produkte zurück gehalten, weshalb sich der Umsatz nicht mehr bestimmen lässt, sondern nur 
die Summe der Stoffmengenanteile der Produkte in der aufgefangenen Probe gebildet werden 
kann. Die Verteilung der Produkte ist in Abbildung 4.18 dargestellt. Durch das vergrößerte 
Volumen ist die Induktionsphase des Prozesses deutlich verlängert. Zusätzlich zeigt sich eine 
deutlich größere Aufspaltung der Stoffmengenanteile der beiden Produkte im 
Reaktionsgemisch als bei den vorangegangenen Versuchen ohne die Verwendung der  
Temperaturgradientenkolonne. Nach 20 h Laufzeit resultiert ein Verhältnis von Olefin 14 zu  
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Abbildung 4.18 Kontinuierliche Selbstmetathese (Bedingungen s. Abschnitt 4.2.1) ohne stationäre Phase, mit 
Produktseparation durch die Temperaturgradientenkolonne, Gradient: T = 40 … 75 °C. 
 
Diester 15 von 3.3:1. Dies zeigt, dass eine klare Bevorzugung des Olefins im scCO2-Strom 
erfolgt, wodurch eine weitere Nutzung der getrennten Produkte für Folgereaktionen, 
entsprechend der Auslegung der vorgestellten Anlage möglich wird. 
Die bisherigen Untersuchungen zur Separation der Produkte im CO2-Strom wurden in 
Abwesenheit von IL als immobilisierende Phase durchgeführt. Wie zuvor gezeigt werden 
konnte, hat die IL durch ihre hohe Polarität einen merklichen Einfluss auf die Verteilung der 
Produkte im Mehrphasensystem scCO2/OME/IL. Der Diester 15 besitzt aufgrund seiner 
höheren Polarität eine höhere Löslichkeit in der stationären Phase und wird so durch die IL 
zurück gehalten, sodass es zu einer bevorzugten Extraktion des Olefins 14 aus dem 
Metathesereaktor kommt. Der gleichzeitige Einsatz der IL als stationäre Phase und der 
Temperaturgradientenkolonne zur Produktseparation bietet sich daher an, um eine erweiterte 
Auftrennung der beiden Produkte im Reaktionsgemisch zu erhalten. Abbildung 4.19 zeigt die 
kontinuierlich durchgeführte Selbstmetathese mit Vorlage von IL im Metathesereaktor und 
nachgeschaltetem Temperaturgradienten.  
Das maximal erreichte Verhältnis von Olefin 14 zu Diester 15 betrug 8.1:1. Dies ist 
eine Steigerung um das 2.5-fache gegenüber der Reaktionsführung ohne immobilisierende 
Phase und eine Steigerung um das 4.8-fache gegenüber der Reaktion ohne nachgeschaltete 
Produktseparation, deren maximal erreichtes Verhältnis von 14 zu 15 durch den Einfluss der 
IL bei 1.7:1 lag (vgl. dazu Abbildung 4.11). Der Versuch wurde nach 20 h Laufzeit beendet, 
die Anlage entspannt und das im Kolonnensumpf aufgefangene Gemisch, das nun einen 
Überschuss an Diester 15 enthielt, entnommen und zur weiteren Verwendung aufbereitet. 
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Abbildung 4.19  Kontinuierliche Selbstmetathese (Bedingungen s. Abschnitt 4.2.1) mit stationärer Phase 
(IL 53), mit Produktseparation durch die Temperaturgradientenkolonne,  
Gradient: T = 40 … 75 °C. 
 
Ziel war es, nach dem erwarteten Aktivitätsverlust des Katalysators eine übermäßige 
Anreicherung des Reaktionsgemischs durch OME zu vermeiden. Das im Kolonnensumpf 
aufgefangene Gemisch sollte dazu dienen, den Reaktionswechsel von Selbstmetathese zu 
Ethenolyse durchzuführen (s. dazu auch Abschnitt  5.2.3 und Abbildung 5.7). 
4.4 Massenbilanz und Systemeffizienz 
Um eine valide Aussage über Umsätze, Produktverteilung und Systemeffizienz treffen zu 
können, ist eine genaue Kenntnis über die ein- und ausgehenden Massenströme unabdingbar. 
Der eingehende Massenstrom konnte über die verwendete Bürette volumetrisch bestimmt 
werden. Der ausgehende Massenstrom wurde über den Inhalt der Kühlfallen ermittelt. Die 
Kühlfallen waren mit Lösungsmittel gefüllt, um den am Auslass der Anlage entstehenden 
feinen Nebel aufzufangen. Um den Inhalt zu bestimmen, wurde dieser samt Lösungsmittel 
entnommen und mit weiterem Lösungsmittel nachgespült. Nachfolgend wurde das 
Lösungsmittel destillativ entfernt und die Masse des Inhalts bestimmt. Die Bilanzen der ein- 
und ausgehenden Massenströme unterlagen aus praktischen Gründen zwischen den einzelnen 
kontinuierlichen Versuchen einer gewissen Varianz. Es wurden Bilanzen zwischen 92 % und 
110 % ermittelt. In diesem Bereich von +/- 10 % können die Massenbilanzen als geschlossen 
betrachtet werden. Abweichungen nach unten entstehen durch Verluste während der 
Handhabung der Proben, z.B. beim Austausch der Kühlfallen. Übervolle Bilanzen sind durch 
unvollständige Entfernung des Lösungsmittels bei der Aufarbeitung der Proben zu erklären. 
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Wie in der Einführung bereits angemerkt, ist die turnover number (TON) eine wichtige 
Kenngröße für die Effizienz eines Katalysators oder eines katalytischen Prozesses. Sie ist das 
Verhältnis aus der Stoffmenge des gebildeten Produkts und der Menge des eingesetzten 
Katalysators (bzw. aktiver Zentren). Sie gibt somit die Anzahl katalytischer Umsetzungen an 
bevor die Aktivität des katalytischen Systems zum Erliegen kommt. Da einem 
kontinuierlichen Prozess in regelmäßigen Abständen Proben entnommen werden, die jeweils 
einzeln analysiert werden um ein Aktivitäts-Zeit-Profil der Reaktion zu erhalten, können nur 
für diese Abschnitte TONs bestimmt werden. Um eine Aussage über die Gesamte 
kontinuierlich geführte Reaktion zu machen, wird die Summe über alle TONs gebildet und so 
die TTN erhalten. 
 Die TONs wurden über die in die Anlage geförderte Menge an Substrat 13 und dem 
gaschromatographisch bestimmten Umsatz und die eingesetzte Menge an Katalysator 
bestimmt und aufsummiert. Die in den Versuchen mit IL als immobilisierende Phase 
maximale erreichte TTN lag bei 883, die zugehörige durchschnittliche Geschwindigkeit 
(TON pro Zeiteinheit) der katalytischen Umsetzungen lag bei TOF = 40 h-1. Die mit dem hier 
vorgestellten System erreichte TTN beträgt somit rund 20 % der von COLE- HAMILTON 
erreichten TTN.[125]  
4.5 Fazit 
Die zuvor in satzweisen Versuchen untersuchte Umsetzung von 13 mit dem kommerziellen 
Katalysator 12 in IL von wurde in ein kontinuierliches System übertragen, um Aussagen über 
die Standzeit des Katalysators bzw. des Systems und dessen langfristige Effizienz zu erhalten. 
Nach Konstruktion und Kalibrierung der Anlage wurden die für den Betrieb notwendigen 
Parameter wie Druck, Temperatur und Fluss ermittelt. Um eine ausreichende Löslichkeit des 
Substrats in CO2 zu gewährleisten musste ein Druck von 150 bar bei einer Temperatur von 
50 °C gehalten werden. Mit diesen Parametern konnte gezeigt werden, dass die 
Selbstmetathese von OME in einem Mehrphasensystem aus scCO2 als mobiler Phase zur 
Extraktion der Produkte und IL als stationärer Phase zur Immobilisierung des Katalysators in 
einem kontinuierlich betriebenem Rührkessel mit vollen Gleichgewichtsumsätzen, d.h. 50 % 
möglich ist. 
Es wurde festgestellt, dass die Aktivität des gewählten Systems nach rund 10 h abfällt. 
Daher wurden äußere Einflüsse untersucht die sich negativ auf die Standzeit auswirken 
könnten. Verunreinigungen in der mobilen sowie in der stationären Phase konnten 
ausgeschlossen werden. Ebenso war eine Beeinflussung des Gleichgewichts durch eine 
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Anreicherung eines Produktes in der katalytisch aktiven Phase auszuschließen. Durch 
Variation des Substrat/Katalysator-Verhältnisses konnte eine deutliche Verlängerung der 
Standzeit erreicht werden, was zeigt, dass das Substrat die Deaktivierung des Katalysators 
über die Zeit bedingt.  
Im Zuge dieser Untersuchung wurde auch festgestellt, dass die kontinuierliche 
Umsetzung auch ohne IL als immobilisierende Phase möglich ist, indem man den Katalysator 
kristallin im Reaktor vorlegt. An dieser Stelle lässt sich die ökonomische und die ökologische 
Effizienz des Systems verbessern, indem man ohne IL-Phase arbeitet. Eine ähnliche 
Beobachtung haben COLE-HAMILTON und Mitarbeiter bei der kontinuierlichen 
Hydroformylierung langkettiger Alkene gemacht als sie von einer Lösung des Katalysators in 
IL zu einer Lösung des Katalysators in der Reaktandenphase mit nachfolgender Extraktion 
des Produktes mit scCO2 übergingen.[116] Jedoch besitzt die IL einen deutlichen Einfluss auf 
die Produktextraktion aus dem Reaktor. Bei Einsatz der IL wurde das weniger polare der 
beiden Selbstmetatheseprodukte, Olefin 14, bevorzugt aus dem Reaktor extrahiert, während 
in Abwesenheit der stationären Phase die Produkte etwa gleichverteilt aus der Anlage 
gefördert wurden.  
 Die in diesem System erreichten TTN lagen mit 883 unter denen, die in anderen 
kontinuierlichen Prozessen zur Selbstmetathese von OME erreicht wurden. Möglichkeiten, 
die Effizienz des Systems zu steigern liegen möglicherweise in einem Wechsel der 
Prozessführung, hin zu einer stärkeren Heterogenisierung des Katalysators, und in einem 
Wechsel des katalytischen Systems, z.B. durch Modifikation des Katalysators um dessen 
Stabilität zu erhöhen. 
 Neben der kontinuierlich geführten Reaktion bietet die vorgestellte Anlage die 
Möglichkeit zur Komponententrennung innerhalb des Produktstroms, ohne das komprimierte 
CO2 zu entspannen. Damit ist eine Folgenutzung des abgetrennten Produktes unter Umgehung 
energetisch aufwendiger Expansions- und Kompressionsschritte des Transportmediums 
möglich. Die Trennung erfolgt, in dem der Prozessstrom über einen Temperaturgradienten 
geführt wird, der eine Dichteänderung der mobilen Phase bewirkt. In Vorversuchen zur 
Trennung von Modellgemischen wie 1-Octadecen/OME oder Produktgemischen der 
Selbstmetathese konnte ein deutlicher Trenneffekt gezeigt werden, bei dem die weniger 
polaren Komponenten der Gemische bevorzugt aus der Temperaturgradientenkolonne 
extrahiert wurden. Der Einsatz während der kontinuierlich geführten Reaktion zeigte eine 
verbesserte Trennung der beiden Produkte. Unter gleichzeitiger Verwendung von IL als 
stationärer Phase, die eine präferierte Extraktion des Olefins aus dem Metathesereaktor 
bewirkt und Anwendung eines nachgeschalteten Temperaturgradienten konnte das Verhältnis 
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von Olefin 14 zu Diester 15 im aufgefangenen Produktgemisch von etwa 1.1:1 auf rund 8.1:1 
gesteigert werden. Das Olefin kann in zukünftigen Konzepten Folgereaktionen wie z.B. der 
Hydrierung oder Hydroformylierung zugeführt werden, während der zurück gehaltene Diester 
mittels Ethenolyse einer weiteren Wertschöpfung zur Verfügung steht. 
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5 Ethenolyse von Ölsäuremethylester 
 
Abbildung 5.1 Ethenolyse von OME (13) zu 1-Decen (22) und 9-Decensäuremethylester (23). 
 
Neben der Selbstmetathese ist die Ethenolyse (Abbildung 5.1) wie in Abschnitt 1.2.2 
beschrieben eine wichtige Möglichkeit der Wertschöpfung von OME. Anders als die 
Selbstmetathese unterliegt die Ethenolyse keiner Limitierung in der Ausbildung des 
Gleichgewichts. Ethen als Reaktand bietet gleich zwei Möglichkeiten, die Lage des 
Gleichgewichts zu den Produkten hin zu verschieben: Bei Anwendung hoher Drücke wird 
Ethen einerseits im Überschuss vorgelegt, andererseits wird die Rückreaktion, unterdrückt. 
Da jedoch die Selbstmetathesereaktion von 13 in direkter Konkurrenz zur Ethenolyse steht, 
ist es notwendig, Katalysatoren mit einer ausgeprägten Selektivität hinsichtlich der 
Ethenolyse gegenüber der Selbstmetathese einzusetzen.  
 Wie in Kapitel 3 Selbstmetathese von Ölsäuremethylester bereits angeführt wurde 
von DIXNEUF und Mitarbeitern eine Studie zur Umsetzung von 13 durch Ethenolyse in 
verschiedenen IL veröffentlicht.[129] Der Grubbs-Katalysator der ersten Generation (9) 
erbrachte in [bmim][NTf2] 79 % Umsatz mit 100 % Selektivität. Es wurden zudem 
Rezyklisierungsversuche in [bdmim][NTf2] mit einer Beladung von 5 mol% durchgeführt. 
Während sich 9 nicht rezyklisieren ließ, wurden mit dem Hoveyda-Grubbs-Katalysator der 
ersten Generation (11) drei Wiederholungen mit einem Umsatz von > 80 % erzielt.  
 Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wurde neben der direkten Ethenolyse von 
OME (13) auch eine Metathese-Sequenz untersucht, in der eine Umschaltung von Selbst- auf 
Kreuzmetathese erfolgt. Diester 15 kann als abgetrenntes Produkt aus dem kontinuierlichen 
Prozess entnommen und so weiter umgesetzt werden. Dazu wurde neben dem kommerziell 
erhältlichen Katalysator vom Hoveyda-Grubbs-Typ ein neuartiger Ru-Indenylidenkomplex 
eingesetzt, der im Rahmen einer Kooperation mit der Universität Rennes in Frankreich für 
diese Arbeit zur Verfügung stand.  
13 22 23 
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5.1 Vergleich der Katalysatoren 12 und 69 
 
Abbildung 5.2 Katalysatoren für die Ethenolyse: kommerzieller Katalysator 12 und  
Ru-Indenylidenkomplex 69 aus Rennes. 
 
Neben dem im vorangegangenen Kapitel verwendeten kommerziell erhältlichen Hoveyda-
Grubbs-Katalysator der 2. Generation wurde ein von BRUNEAU und Mitarbeitern neu 
entwickelter Katalysator (69) über das DFG-Kooperationsprojekt „BioTandem“ von der 
Universität Rennes bereitgestellt.[150, 151] Bei diesem Katalysator handelt es sich um einen 
Rutheniumkomplex mit Indenylidencarbenligand, der zusätzlich über den Sauerstoff einer 
Isopropoxygruppe koordiniert (Abbildung 5.2). BRUNEAU und Mitarbeiter berichten für die 
Ethenolyse von Ölsäuremethylester in Toluol von Umsätzen bis 90 % und Selektivitäten 
> 99 % bei einer Katalysatorbeladung von 2.5 mol% und 3.5 h Reaktionszeit bei 
Raumtemperatur.  
 
Tabelle 5.1  Ethenolyse von OME (lösungsmittelfrei) mit Komplex 69 bei RT. 
Nr. 
Beladung 
[mol%] 
t 
[min] 
p(C2H4) 
[bar] 
Umsatz 
[%] 
Sel. 
[%] 
1[150]a 2.5 210 1 90 > 99 
2 1.0 30 50 82.8 > 99 
3 1.0 120 50 71.2 > 99 
a in Toluol 
  
In der vorliegenden Arbeit konnte gezeigt werden, dass ohne den Einsatz von Lösungsmittel 
vergleichbare Umsätze und Selektivitäten bei einer verringerten Katalysatorbeladung von 
1 mol% innerhalb von 30 min erreicht werden konnten (s. Tabelle 5.1). Es zeigte sich auch, 
dass mit längerer Reaktionszeit der Umsatz geringer ist. Da die Selektivität gleichbleibend 
12 69 
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hoch ist, ist die konkurrierende Selbstmetathese unter den gewählten Bedingungen weiterhin 
unterdrückt. Es scheint wahrscheinlicher, dass mit der Zeit ein thermodynamisches 
Gleichgewicht zwischen Ethenolyse und Rekombination der Produkte eintritt. Im Folgenden 
wurden der kommerziell erhältliche Katalysator 12 und der Rennes- Katalysator 69 im 
Mehrphasensystem aus IL und scCO2 verglichen. Führt man die Reaktion mit Katalysator 12 
durch (Abbildung 5.3 a), liegt der Umsatz bei einem Ethendruck von 10 bar bei 50 %. Dies 
entspricht dem Gleichgewichtsumsatz der Selbstmetathese. Die Selektivitäten hinsichtlich der 
Ethenolyse liegen im Bereich von 3 %. Die Erhöhung des Ethendrucks auf 50 bar bewirkt 
eine Steigerung der Selektivität auf 27 %, während der Gesamtumsatz unter 60 % verbleibt. 
Der Rennes- Katalysator zeigt hingegen gerade bei dem höheren Ethendruck Gesamtumsätze 
im Bereich von 80 % mit einer Selektivität hinsichtlich der Ethenolyse von 95 % (Abbildung 
5.3 b).  
 Es zeigt sich, dass der kommerzielle Katalysator 12 auch mit hohem Ethenüberschuss 
die Selbstmetathese des Substrats deutlich bevorzugt. Dies deckt sich mit den Ergebnisse von 
DIXNEUF und Mitarbeitern[129] die im Vergleich verschiedener Katalysatoren vom Grubbs-
Typ feststellten, dass mit Komplex 12 in einem Ethenolyse-System signifikante Anteile an 
Selbstmetathese als Nebenreaktion der Ethenolyse erhalten werden. Im direkten Gegensatz 
dazu steht die Aktivität des Komplexes 69. In Vergleichsexperimenten zeigte der Katalysator 
unter gleichen Bedingungen jedoch in der Abwesenheit von Ethen auch nach einer 
verlängerten Reaktionszeit von 120 min keine signifikante Aktivität für die Selbstmetathese 
des Substrats. Der Einsatz nur eines Katalysators für den angestrebten Reaktionswechsel von 
Selbstmetathese-Ethenolyse innerhalb des kontinuierlichen Reaktionssystems bietet sich 
folglich nicht an. Daher ist der Frage nachzugehen, ob der Wechsel zwischen Selbstmetathese 
und Ethenolyse mit einem Gemisch der beiden Katalysatoren möglich ist. 
 
    
Abbildung 5.3 Ethenolyse von OME im Mehrphasensystem IL/scCO2, t = 15 min bei 40 °C mit 1 mL 52 mit 
kommerziellem Katalysator 12 (a) und mit Komplex 69 (b). 
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5.2 Untersuchung der Metathese-Sequenz 
5.2.1 Satzweise Ethenolyse von Diester 15 
 
 
Abbildung 5.4 Ethenolyse des Diesters 15 als Produkt einer vorgeschalteten Selbstmetathese von OME (13). 
 
Die konzeptionelle Auslegung der Anlage zur kontinuierlichen Versuchsführung sieht vor, 
die Produkte der Selbstmetathese durch Löslichkeitsunterschiede in der IL und im 
Transportmedium scCO2 zu trennen. Während das weniger polare Olefin bevorzugt extrahiert 
wird, sollte es zu einer Anreicherung des Diesters in der Anlage kommen. Um auch den 
Diester mittels Metathese umzusetzen, soll eine Umschaltung der Reaktion von 
Selbstmetathese zu Ethenolyse erfolgen. Dementsprechend wurden die vorgestellten 
Katalysatoren auf ihre Aktivität hinsichtlich der Ethenolyse von 9-Octadecensäure-1,18-
dimethylester untersucht (Abbildung 5.4). Neben dem Zweiphasensystem Diester/IL in dem 
sowohl die einzelnen Katalysatoren als auch ein Gemisch aus beiden eingesetzt wurden, 
wurden Vergleichsexperimente ohne IL-Phase durchgeführt. Tabelle 5.2 gibt eine Übersicht 
über die Umsätze der jeweiligen Reaktionen.  
Tabelle 5.2 Ethenolyse von Diester 15 bei 40 °C und 10 bar Ethendruck, Katalysatorbeladung: 1 mol%,  
t = 30 min. 
Nr. Katalysator 2. Phase 
Umsatz 
[%] 
1 12 -- 62.9 
2 69 -- 80.0 
3 12 
[bmim][NTf
2
] 
45.0 
4 69 76.3 
5 12 + 69 61.6 
 
Es zeigte sich, dass im einphasigen System ohne Lösungsmittel mit dem Katalysator aus 
Rennes bis zu 80 % Umsatz erreicht werden können. Im zweiphasigen System mit IL 53 wird 
ein vergleichbarer Umsatz erreicht. Der kommerzielle Katalysator erbringt insgesamt 
geringere Umsätze in der Ethenolyse: im einphasigen System etwa 63 % und im zweiphasigen 
15 23 
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System 45 %. Dies ist auf die geringere Selektivität hinsichtlich der Ethenolyse und 
möglicherweise stärkere Selektivität zur Rückreaktion zurückzuführen. Mit beiden 
Katalysatoren im Zweiphasensystem konnte eine Steigerung in Relation zum kommerziellen 
Katalysator auf 62 % Umsatz erreicht werden.  
 Grund für den maximal erreichten Umsatz im einphasigen System von 80 % ist ein 
sich einstellendes Gleichgewicht zwischen Ethenolyse und Rekombination der 
Ethenolyseprodukte. Im Gegenexperiment konnte gezeigt werden, dass beide Katalysatoren 
unter Normalbedingungen eine hohe Selektivität für die Rückreaktion zeigen und dass in 
Gegenwart von Ethen im Überschuss ein Umsatz von 15.6 % (mit 69) bzw. 20.2 % (mit 12) 
bei der Rekombination des Esters 23 erreicht wird (Tabelle 5.3). Eine Variation der 
Reaktionszeit zwischen 10 und 90 min sowie die Erhöhung des Ethendrucks auf 50 bar 
zeigten keine nennenswerte Verbesserung der Umsätze. 
 
Tabelle 5.3 Rekombination von 23 zu Diester 15, Reaktionszeit 30 min, T = 40 °C. 
Nr. Katalysator 
p(C2H4) 
[bar] 
Umsatz 
[%] 
1 12 0 85.5 
2 12 10 20.2 
3 69 0 87.5 
4 69 10 15.6 
 
5.2.2 Satzweise Metathese-Sequenz des Reaktionssystem von 13 
Die vollständige Retention des reinen Diesters 15 zur nachfolgenden Umsetzung ist ein 
Idealzustand, der wie in Kapitel 4 Selbstmetathese in kontinuierlicher Reaktionsführung 
beschrieben von dem verwendeten System nicht erreicht wird. Vielmehr wird ein Gemisch 
aus OME und dessen Selbstmetatheseprodukten erhalten. Im ungünstigsten Fall liegen 
Substrat 13 und die Selbstmetatheseprodukte 14 und 15 im Gleichgewichtsverhältnis von 
2:1:1 vor. Daher ist es sinnvoll die Metathese-Sequenz auch auf das Reaktionssystem 
ausgehend von OME zu untersuchen (s. Abbildung 5.5). Es ist insbesondere von Interesse 
herauszufinden, ob es möglich ist, beide Katalysatoren nebeneinander in der IL vorzulegen 
und die Sequenz als Tandem-Reaktion durchzuführen, in der jeder Komplex einen der 
Reaktionsschritte katalysiert. 
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Abbildung 5.5 Metathese-Sequenz von Selbstmetathese zu Ethenolyse im Reaktionssystem von 13. 
 
Um die Tauglichkeit der Katalysatoren für die Metathese-Sequenz ausgehend von 13 zu 
untersuchen, wurden Katalysen im Zweiphasensystem mit einer Abfolge aus  
Selbstmetathese und Ethenolyse durchgeführt. Dazu wurde ein Reaktionsgemisch aus OME 
und Katalysator/IL zunächst in Abwesenheit von Ethen im Autoklav gerührt, anschließend 
wurde Ethen für die Kreuzmetathese aufgepresst und weiter gerührt. Zum direkten  
Vergleich wurden Einzelreaktionen mit den entsprechenden Katalysatoren durchgeführt.  
Wie in Tabelle 5.4 dargestellt, werden bei der Selbstmetathese von OME (13) die zu 
erwartenden Umsätze erhalten: 12 erzielt den vollen Gleichgewichtsumsatz um 50 % 
während Komplex 69 keine nennenswerte Aktivität zur Selbstmetathese zeigt. Unter 
Ethenolysebedingungen liegen Umsatz und Selektivität bei Verwendung des Komplexes 69 
deutlich höher als bei Verwendung des Katalysators 12. Die Selektivität von 94.4 % zeigt 
 
 
Tabelle 5.4 Selbstmetathese-Ethenolyse-Sequenz von 13 bei 40 °C im Zweiphasensystem mit IL 53. 
Nr. Katalysator Reaktion 
Umsatz 
[%] 
Sel.a 
[%] 
1 12 Selbstmetatheseb 51.8 -- 
2 12 Ethenolysec 82.6 77.4 
3 12 Sequenzd 78.6 70.4 
4 69 Selbstmetathese -- -- 
5 69 Ethenolyse 92.8 94.4 
6 69 Sequenz 92.5 93.6 
7 12 + 69 Selbstmetathese 52.1 -- 
8 12 + 69 Ethenolyse 87.8 84.6 
9 12 + 69 Sequenz 87.9 85.2 
a Selektivität zu den Ethenolyseprodukten 22 und 23 
b Selbstmetathese: 10 min 
c Ethenolyse: 30 min, 10 bar Ethen 
d Sequenz: Selbstmetathese und Ethenolyse in Folge 
15 
13 
14 
23 22 
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an, dass C18-Produkte im Reaktionsgemisch vorhanden sind. Da der Katalysator jedoch keine 
Selbstmetatheseaktivität zeigt, müssen diese durch Rekombination der Ethenolyseprodukte 
entstanden sein. Der zugehörige Versuch zur Metathese-Sequenz erbringt die gleichen 
Resultate, da die Selbstmetathese zu Beginn ohne Umsatz bleibt. Im Gemisch beider 
Katalysatoren zeigt sich erwartungsgemäß eine starke Selbstmetatheseaktivität in 
Abwesenheit von Ethen bedingt durch den eingesetzten Komplex 12. Im Sequenz-Experiment 
mit dem Gemisch beider Komplexe wurden ein höherer Umsatz und eine höhere Selektivität 
erzielt als im Vergleichsversuch mit 12. Hier zeigt sich klar der Einfluss des vorliegenden 
Rennes-Katalysators. Insgesamt zeigt das Katalysatorgemisch die gewünschte Aktivität für 
das Einsatzziel, zuerst die Selbstmetathese des OME zu katalysieren und im Anschluss durch 
Zugabe von Ethen die im Reaktor verbliebenen Produkte mittels Ethenolyse zu spalten. Die 
erreichte Ethenolyseselektivität von 85.2 % ist dabei der Gleichgewichtslage des komplexen 
Reaktionsnetzwerks aus bis zu fünf verschiedenen Olefinen, die am Katalysezyklus 
teilnehmen können, geschuldet. 
5.2.3 Metathese-Sequenz als nachgeschalteter Prozess der 
kontinuierlichen Selbstmetathese 
 
 
Abbildung 5.6 Schema der Metathese-Sequenz in der Anlage zur kontinuierlichen Reaktionsführung. 
 
In der Anlage zur kontinuierlichen Versuchsführung war eine automatische Versorgung mit 
Ethen zu diesem Zeitpunkt nicht realisierbar, daher wurde die Umschaltung der Reaktion von 
Selbstmetathese zur Ethenolyse schrittweise manuell durchgeführt. Dazu wurde nach 
erfolgter kontinuierlicher Selbstmetathese mit Produkttrennung der Inhalt des 
Kolonnensumpfs entnommen und ein Teil des Inhalts in den Metathesereaktor überführt, 
CO2
OME
Ester
CO/H2
IL + cat
Olefin
Aldehydes
 
+ C2H4 
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dessen IL-Phase zuvor mit Rennes-Katalysator 69 bestückt wurde. Nachdem erst Ethen und 
anschließend CO2 aufgepresst wurden, wurde der Reaktor wieder in die Anlage eingefügt und 
das Reaktionsgemisch mit CO2 extrahiert und aufgefangen (Abbildung 5.6).  
Der Versuchsverlauf ist in Abbildung 5.7 dargestellt. Nach rund 20 h wird ein Gehalt 
an Produkten von 40 % in der Auslasskühlfalle aufgefangen. Der Anteil von 14 beträgt dabei 
80 %. Die Substratdosierung wurde zu diesem Zeitpunkt gestoppt und der Druck der Anlage 
vorsichtig entspannt. Die abgesetzten, nicht ausgefüllten Datenpunkte beschreiben die 
Zusammensetzung der Inhalte von Metathesereaktor und Kolonnensumpf. Die im Autoklav 
verbliebene Substrat- und Produktphase zeigte die gleiche Menge an Produkten aber mit 
einem Anteil von 57.5 % an 14 und einem entsprechend höheren Anteil an Diester. Der Inhalt 
des Sumpfs der Temperaturgradientenkolonne enthielt insgesamt 21 % an Produkten mit 
einem leicht erhöhten Anteil an Diester von 57 %. Der Sumpf enthielt 10.86 g Substanz, und 
damit 73 % der in diesem Zeitraum geförderten Substanzmenge.  
 
 
Abbildung 5.7 Kontinuierliche Selbstmetathese mit stationärer Phase, mit Produktseparation durch  
die Temperaturgradientenkolonne, Gradient: T = 40 … 75 °C. 
 
Um den Reaktionswechsel durchzuführen, wurde die IL-Phase im Metathesereaktor mit 30 
mg des Komplexes 69 versetzt und anschließend 2 mL des im Kolonnensumpf aufgefangenen 
Substanzgemischs mit Ethen im Überschuss umgesetzt und mit scCO2 aus der Anlage 
extrahiert. Der Gesamtumsatz lag bei 70 % mit einer Selektivität von 78 % für die 
Ethenolyseprodukte. Im Gegensatz zu den farblosen Proben, die während der 
Selbstmetathesesequenz aufgefangen wurden, war die extrahierte Probe der Ethenolyse 
bräunlich gefärbt. Dies deutet auf eine Extraktion des Katalysators aus der Anlage hin. 
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5.2.4 Satzweise wiederholte Versuche 
Um die Stabilität des Katalysators und dessen Immobilisierung in der IL Phase im kleineren 
Maßstab zu untersuchen wurden satzweise wiederholte Versuche in Gegenwart scCO2 
durchgeführt. Dazu wurde nach einem Reaktionszyklus die Substrat- und Produktphase 
entnommen und neues Substrat zur aktiven IL-Phase hinzu gegeben. Wie in Abbildung 5.8 
dargestellt, fällt der Umsatz rapide ab, während die Selektivität hoch bleibt. Während der 
Versuche zeigte sich, dass die Substrat- und Produktphase nach erfolgter Reaktion die gleiche 
dunkle Färbung angenommen hatte wie die mit Katalysator beladene IL-Phase. Tatsächlich 
war bei fortschreitender Wiederholung eine Abschwächung der Färbung der IL-Phase zu 
beobachten gewesen. Eine starke Extraktion des Katalysators aus der IL-Phase ist 
offensichtlich und bestätigt das zuvor beschriebene Verhalten im Extraktionsexperiment in 
der Anlage zur kontinuierlichen Reaktionsführung.  
 
 
Abbildung 5.8 Satzweise wiederholte Ethenolyse mit Rennes-Katalysator bei 40°C, Reaktionszeit je 30 min, 
p(C2H4) = 50 bar, p(CO2) = 80 bar. 
 
5.3 Fazit 
Es konnte gezeigt werden, dass der durch den Kooperationspartner, die Universität Rennes, 
bereitgestellte Katalysator mit Indenylidenstruktur die Ethenolyse von Ölsäuremethylester 
sowohl im einphasigen System als auch im mehrphasigen System mit IL in Ab- und 
Anwesenheit von scCO2 mit hohen Selektivitäten katalysiert. Es wurden Umsätze für das 
System OME/IL/scCO2 von rund 80 % mit einer Selektivität von 95 % für die Ethenolyse 
erreicht. In dieser Hinsicht ist der Katalysator dem kommerziell erhältlichen Hoveyda-
Grubbs-Katalysator der 2. Generation (12) überlegen. Dieser favorisiert die konkurrierende 
Selbstmetathese. Der Katalysator 69 aus Rennes hingegen zeigt keine nennenswerte Aktivität 
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bezüglich der Selbstmetathese von OME. Dass die Ethenolyseselektivität dennoch nicht bei 
100 % liegt, ist dabei auf das Vorliegen von C18-Produkten im Reaktionsgemisch 
zurückzuführen, die durch Rekombination der Ethenolyseprodukte entstehen. Da die 
Katalysatoren für jeweils nur eine Reaktionsart selektiv sind, ist keiner der beiden im 
Einzelnen zum Einsatz für das Prozessziel Metathese-Sequenz geeignet. Jedoch konnte im 
Zuge dieser Arbeit gezeigt werden, dass ein Gemisch aus beiden Katalysatoren in IL 
immobilisiert in der Lage ist, beide Reaktionen – Selbstmetathese und Ethenolyse – 
konsekutiv im gleichen Reaktor mit hohen Umsätzen und Selektivitäten zu katalysieren. Der 
Idealfall für die Anwendung der Metathese-Sequenz wäre es, nach erfolgter Selbstmetathese 
und Abtrennung des Olefins 14 den verbliebenen Diester 15 mittels Ethenolyse zu spalten. 
Diesbezügliche Experimente zeigten erneut den Aktivitätsunterschied der beiden 
Katalysatoren. Es zeigte sich auch, dass die Ethenolyseselektivität des Katalysatorgemischs 
mit 62 % Umsatz etwa im Mittel zwischen den Aktivitäten der Katalysatoren lag. Der Frage 
nachgehend, warum die Ethenolyse des Diesters 15, auch mit dem ethenolyseselektiven 
Katalysator 69 in einphasiger Reaktion maximal 80 % Umsatz erbrachte, wurde 
herausgefunden, dass selbst bei Ethenüberschuss und -überdruck eine Rekombination der 
terminalen Olefine erfolgt.   
Auch für den nicht-idealen Fall der unvollständigen Trennung des Reaktionsgemischs, 
in dem signifikante Mengen an Substrat 13 und Olefin 14 zurückbleiben, wurden mit dem 
Katalysatorgemisch hohe Umsätze erreicht: In Abwesenheit von Ethen katalysiert 12 im 
Gemisch mit 69 die Selbstmetathese vollständig, während nach Beaufschlagung mit Ethen 
Umsätze und Selektivitäten im Bereich von 90 % erhalten wurden. Eine bestehende 
Herausforderung für den Einsatz in einem Prozess mit kontinuierlicher Reaktionsführung 
oder mit Extraktion durch scCO2 bleibt weiterhin die Immobilisierung des Komplexes 69 im 
Mehrphasensystem scCO2/IL, da sich bei der Extraktion mit CO2 und bei satzweise 
wiederholten Katalysen zeigte, dass der Katalysator mit der CO2/Produkt-Phase aus der IL 
extrahiert wird. 
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6 Zusammenfassung 
Die Motivation der vorliegenden Arbeit lag darin, die aus biogenen Ressourcen zugänglichen 
ungesättigten Fettsäureester am Beispiel Ölsäuremethylester (OME, 13) mittels 
Olefinmetathese zu Produkten mit möglicher technischer Anwendung umzusetzen. Da sich 
hierfür homogene Katalysatoren des Grubbs-Typs eignen, war es gleichzeitig von Interesse 
ein Konzept zur Immobilisierung des Katalysators für eine kontinuierliche Reaktionsführung 
zu entwickeln. Dazu wurde der Katalysator in einer ionischen Flüssigkeit (IL) gelöst 
vorgelegt, während das Substrat als zweite Phase hinzu gegeben wurde. 
In satzweisen Versuchen konnte gezeigt werden, dass sich eine Kombination aus 
einer 1-Alkyl-3-methylimidazolium-bis(trifluoromethylsulfonyl)imid-IL ([Rmim][NTf2]) 
und dem Hoveyda-Grubbs Katalysator der 2. Generation (12) optimal für die Selbstmetathese 
von OME eignet. Es wurde der volle Gleichgewichtsumsatz von 50 % innerhalb von 30 min 
erreicht. Rezyklisierungsversuche, in denen die katalytisch aktive IL-Phase wiederholt mit 
frischem Substrat versetzt wurde, zeigten eine stabile Aktivität des Systems über 10 und mehr 
Wiederholungen. Mit Blick auf die Anwendung in einem kontinuierlichen Reaktionssystem 
wurde der Einfluss von komprimiertem CO2 auf das Reaktionssystem untersucht. Auch hier 
waren in Rezyklisierungsversuchen mehrfache Wiederholungen mit hohen bis vollen 
Umsätzen bis 50 % möglich. Das beste Ergebnis wurde mit [bmim][NTf2] (53) erzielt, 
weshalb diese IL als stationäre Phase für die spätere kontinuierliche Reaktionsführung 
gewählt wurde. 
Darüber hinaus wurde für die vorliegende Arbeit ein modifizierter Komplex, bei dem 
die Chloridliganden durch Octylsulfonatliganden (61) substituiert wurden, erstmalig 
hergestellt und auf seine Aktivität vor allem in Kombination mit langkettigen IL untersucht. 
Neben der kommerziell erhältlichen IL [omim][NTf2] (54) wurde für diese Anwendung eine 
maßgeschneiderte IL hergestellt: [bmim][octSO3] (56). In IL 54 wurden 40 % Umsatz nach 
5 h bei 60 °C erreicht. In IL 56 hingegen wurden volle Gleichgewichtsumsätze innerhalb von 
30 min bei 60 °C erreicht. Satzweise wiederholte Experimente zur Untersuchung einer 
Stabilisierung des neuartigen Komplexes 61 durch IL mit langen Seitenketten zeigten, dass 
die Aktivität über mehrere Reaktionszyklen hinweg in IL 54 mit Umsätzen bis zu 37 % 
deutlich über der Aktivität in der IL [bmim][NTf2] (53) lag. Mit der maßgeschneiderten IL 
zeigte das System eine sehr hohe initiale Aktivität. Mit zwei Reaktionszyklen war die 
Stabilität jedoch zu gering um für eine weitere Anwendung in Betracht zu kommen. 
Im Anschluss wurde der Einfluss der neuen Liganden des Komplexes in Kombination 
mit verschieden langkettigen IL auf die Stereoselektivität der Selbstmetathese untersucht. Im 
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Reaktionssystem aus Komplex 61 und IL 54 konnte ein E/Z-Verhältnis von 2.1:1 bei einem 
Gesamtumsatz von 40 % erhalten werden. Damit war die Bildung des thermodynamisch 
weniger bevorzugten Z-Isomers eine im Vergleich zum kommerziellen Komplex 12 um 71 % 
höher. Beim Vergleich der Stereoselektivitäten von Komplex 61 gelöst in verschiedenen 
Alkylimidazolium-IL ließ sich jedoch kein trendartiger Zusammenhang mit den steigenden 
Kettenlängen oder den Stoffkonstanten der IL ablesen. 
Für die kontinuierlich geführte Selbstmetathese wurde im Rahmen der vorliegenden 
Arbeit eine Hochdruckanlage konzipiert, gebaut und mit einer spezifisch dafür entworfenen 
LabView-Steuerung in Betrieb genommen. Die stationäre IL-Phase konnte in einem 
kontinuierlichen Rührkessel vorgelegt und mit dem Substrat in scCO2 gelöst durchströmt 
werden. Darüber hinaus bot die Anlage durch die Integration einer Hochdruck-
Temperatugradientenkolonne die Möglichkeit, das aus dem Rührkessel austretende 
Substrat/Produktgemisch über einen Temperaturgradienten zu trennen, um das abgetrennte 
Produkt für Folgereaktionen verwenden zu können. Die Möglichkeit dazu wurde technisch 
durch einen Sekundärmischer und -reaktor realisiert, jedoch lag der Fokus der vorliegenden 
Arbeit auf der Untersuchung der Metathesereaktionen.  
Anschließend wurde die direkte Übertragung des Reaktionssystems aus 
Katalysator 12 und IL 53 ([bmim][NTf2]) in eine kontinuierliche Reaktionsführung 
untersucht. Es zeigte sich, dass die Standzeit des Reaktionssystems bei rund 10 h lag und eine 
TTN von rund 880 erreicht wurde. Daher wurde der Frage nachgegangen, welche der 
verwendeten Komponenten und Substanzen die Standzeit beeinflusste. Verunreinigungen in 
CO2 und IL konnten durch entsprechende Änderungen im Versuchsaufbau ausgeschlossen 
werden. In diesem Zusammenhang wurde auch herausgefunden, dass die IL einen deutlichen 
Einfluss auf das Produktverhältnis von Olefin 14 zu Diester 15 in den aufgefangenen Proben 
hat. Während ohne den Einsatz von IL die Produkte im austretenden Gemisch gleichverteilt 
vorlagen, lag das Verhältnis von 14 zu 15 unter Verwendung von IL bei 1.7:1. Dies lässt auf 
eine Retention des Diesters 15 im Reaktor durch eine erhöhte Löslichkeit in der IL schließen. 
Dieses Verhalten kann zum Vorteil bei der folgenden Produkttrennung genutzt werden. 
Stichproben eines Versuchslaufs, die mittels ICP-MS auf ihren Rutheniumgehalt hin 
analysiert wurden, zeigten ein signifikantes Katalysatorleaching. Eine überschlagende 
Rechnung über die Stichproben zeigte aber auch, dass der Verlust der Aktivität nicht 
ausschließlich auf Katalysatorleaching zurück zu führen ist, da auch nach 10 h noch 
gleichbleibende Mengen an Ruthenium aus dem System ausgetragen wurden und ein Rest des 
Katalysators im Reaktor verblieb. Eine Erhöhung des Katalysator/Substrat-Verhältnisses um 
den Faktor zwei bewirkte eine Verdoppelung der Reaktionszeit innerhalb derer volle Umsätze 
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gemessen wurden. Auf die resultierende TON bleibt dies jedoch ohne Einfluss, da die 
doppelte Katalysatormenge mit der doppelten Menge an Produkt einhergeht.  
Zur Auftrennung des entstehenden Produktstroms wurden zunächst Vorversuche mit 
der Temperaturgradientenkolonne durchgeführt, bevor diese in die Anlage zur 
kontinuierlichen Reaktionsführung integriert wurde. Im Modellversuch konnte mit einem 
Gemisch aus 1-Octadecen und OME durch einen Gradienten von 20 °C eine Anreicherung 
des Olefins in der austretenden Mischung auf einen Gehalt von rund 77 % erreicht werden. 
Mit dem Einsatz der Kolonne während einer kontinuierlich geführten Reaktion in 
Anwesenheit von IL als stationärer Phase wurde eine weitere Verbesserung der Trennung 
erreicht. Während ohne Trennverfahren das Verhältnis von Olefin 14 zu Diester 15 im 
Produktgemisch etwa 1:1 beträgt, konnte der Olefingehalt im austretenden Gemisch auf ein 
8-faches des Gehalts an Diester gesteigert werden. 
In Kapitel 5 der vorliegenden Arbeit wurde das bisher beschriebene 
Mehrphasensystem auch auf die Ethenolyse von OME übertragen. Es wurde ein neuartiger 
Rutheniumindenylidenkomplex (69) untersucht, der durch den Kooperationspartner der 
Universität Rennes zur Verfügung gestellt wurde. Die vom Kooperationspartner 
veröffentlichten Ergebnisse im einphasigen System mit Toluol als Lösungsmittel konnten 
erfolgreich in das Mehrphasensystem OME/scCO2/IL übertragen werden: Mit 69 wurden über 
80 % Umsatz mit einer Selektivität von 95 % hinsichtlich der Ethenolyse erreicht. Während 
der kommerzielle Katalysator 12 unter gleichen Reaktionsbedingungen kaum 
Ethenolyseaktivität zeigt, zeigt Komplex 69 keine nennenswerte Aktivität unter 
Selbstmetathesebedingungen. Daher wurde für die Anwendung einer Reaktionsfolge aus 
Selbstmetathese und Ethenolyse ein Gemisch beider Katalysatoren auf die Fähigkeit, die 
Reaktionsschritte unabhängig voneinander zu katalysieren, untersucht. Es konnte gezeigt 
werden, dass ein Gemisch beider Katalysatoren in IL gelöst sowohl die Selbstmetathese als 
auch die Ethenolyse in direkter Abfolge katalysiert: Die Reaktionssequenz angewandt auf 
OME (13) erbringt zunächst den vollen Gleichgewichtsumsatz zu den 
Selbstmetatheseprodukten 14 und 15. Die folgende Umsetzung mit Ethen erbrachte einen 
Gesamtumsatz und eine Selektivität hinsichtlich der Ethenolyse von etwa 90 %. Eine 
Herausforderung bleibt jedoch die Immobilisierung des Komplexes 69, da in satzweise 
wiederholten Versuchen sowie bei einer Extraktion des Reaktionsgemischs mit scCO2 gezeigt 
wurde, dass der Komplexe aus der stationären Phase ausgetragen wird. An dieser Stelle muss 
das Katalysatordesign so verbessert werden, dass eine Immobilisierung in der IL vorliegt. 
Insgesamt konnte mit der vorliegenden Arbeit gezeigt werden, dass sich zur Umsetzung von 
OME mittels Olefinmetathese im Mehrphasensystem kommerziell erhältliche Komponenten, 
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wie die ionischen Flüssigkeiten und der Katalysator sehr gut eignen. Die Übertragung der 
Laborexperimente in ein kontinuierliches System ist ebenfalls gelungen, wenn auch an dieser 
Stelle Optimierungen am Reaktionssystem hinsichtlich der Standzeit bei der Selbstmetathese 
und hinsichtlich der Katalysatorimmobilisierung bei der Ethenolyse möglich sind. Von 
besonderem Nutzen kann die in dem hier vorstellten Prozesskonzept eingesetzte 
Produktstromtrennung sein, um die Produkte selektiv Folgereaktionen zuzuführen und 
gleichzeitig Abfallströme zu minimieren. 
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7 Experimentalteil 
7.1 Arbeiten unter Schutzgas 
Alle Reaktionen wurden sofern nötig in einer Inertgasatmosphäre durchgeführt. 
Als Schutzgas wurde Argon 4.8 der Firma Westfalen AG verwendet. Verwendete Glasgeräte 
wurden vor Gebrauch unter Vakuum ausgeheizt und dann mit Argon begast. Arbeiten an 
offenen Gefäßen wurden im Argongegenstrom durchgeführt. Einwaagen empfindlicher 
Substanzen wurden in einer Glovebox unter Inertgasatmosphäre vorgenommen. 
7.2 Lösungsmittel und Reagenzien 
Die in Katalysen und Synthesen verwendeten Lösungsmittel wurden vor Gebrauch getrocknet 
und entgast. Dichlormethan und Pentan standen über das Solvent Purification System des 
Herstellers innovative technology zur Verfügung. Alle weiteren Lösungsmittel wurden vor 
Gebrauch destilliert und anschließend über ausgeheiztem Molsieb getrocknet und gelagert. 
Größere Lösungsmittelmengen wurden durch mehrstündiges Durchströmen mit Argon aus 
einer Argonlanze entgast. Kleine Substanzmengen (Reagenzien, deuterierte Lösungsmittel) 
wurden über Molsieb getrocknet und mittels FPT-Methode (Freeze-Pump-Thaw) entgast. 
Dazu wurden die Reagenzien eingefroren und evakuiert. Der Schlenkhahn wurde geschlossen 
und das Reagenz langsam aufgetaut. Diese Schritte wurden mindesten dreimal wiederholt bis 
kein Gas mehr aus der Flüssigkeit entwich. Das für Synthesen verwendete Wasser wurde als 
Reinstwasser einer Easypure Anlage des Herstellers Werner entnommen. Tabelle 7.1 gibt 
eine Übersicht über die verwendeten kommerziellen Reagenzien.  
Der verwendete Ölsäuremethylester stammte aus einem Großgebinde der Firma 
Dako. Durch Lagerung und Alterung hatte der Ester eine gelbe Färbung angenommen. Der 
Ester wurde daher zur Reinigung im Hochvakuum destilliert. Es resultierte eine farblose 
Flüssigkeit, mit einer Reinheit von 92 % (GC). Bei den Verunreinigungen handelte es sich 
um gesättigte Fettsäureester (hauptsächlich Palmitinsäuremethylester), die für die 
Metathesereaktionen keine Relevanz haben.  
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Tabelle 7.1  Übersicht über die eingesetzten Reagenzien. 
Reagenz Hersteller Reinheit 
Allylbenzol Sigma Aldrich 98 % 
1-Butyl-3-methylimidazolium-
bis(trifluoromethylsulfonyl)imid 
Iolitec 99 % 
1-Butyl-3-methylimi-dazoliumchlorid Iolitec 99 % 
1-Decen Sigma Aldrich 94 % 
9-Decensäuremethylester intern  
cis-1,4-Diacetoxy-2-buten Sigma Aldrich 95 % 
1,3-Dimethylimidazolium-
bis(trifluoromethylsulfonyl)imid 
Iolitec 99 % 
1-Dodecyl-3-methylimidazolium- 
bis(trifluoromethylsulfonyl)imid 
Iolitec 99 % 
Ethen Westfalen 99.5 % 
Heptadecansäuremethylester Sigma Aldrich > 99 % 
Hoveyda-Grubbs Katalysator 
1. Generation 
Sigma Aldrich 97 % 
Hoveyda-Grubbs Katalysator 
2. Generation 
Sigma Aldrich 97 %  
1-Methyl-3-octylimidazolium-
bis(trifluoromethylsulfonyl)imid 
Iolitec 99 % 
Natriumoctylsulfonat ABCR 99 % 
Ölsäuremethylester Dako 92 % 
Silbernitrat Fluka 99.5 % 
Undecansäuremethylester Sigma Aldrich > 99 % 
 
7.3 Geräte und Methoden 
7.3.1 Gaschromatographie 
Sämtliche Messungen wurden auf einem Trace GC Ultra des Herstellers Thermo Scientific 
durchgeführt. Es wird die Retentionszeit (min) der unzersetzten Produkte angegeben. Für alle 
Versuche mit 13, 14 und 15 diente Heptadecansäuremethylester als interner Standard. Für die 
Kreuzmetatheseversuche mit 67 wurde Undecansäuremethylester als interner Standard 
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hinzugegeben. Die Säulen und Methoden für die Messungen der Reaktionsgemische der 
Selbstmetathese und Ethenolyse von 13 sowie der Kreuzmetathese von 66 mit 67 waren: 
Selbstmetathese von Ölsäuremethylester 
 Säule: Rtx-5SilMS (30 m × 0.28 mm) 
 Trägergas: Helium 
 Injektortemperatur: 250 °C 
 Detektor: FID 
 Temperaturprogramm: 80 °C, 8 °C min-1 bis 300 °C 
Ethenolyse von Ölsäuremethylester 
 Säule: Rtx-5SilMS (30 m × 0.28 mm) 
 Trägergas: Helium 
 Injektortemperatur: 250 °C 
 Detektor: FID 
 Temperaturprogramm: 50 °C, 5 min iso, 8 °C min-1 bis 300 °C 
Kreuzmetathese von Allylbenzol mit cis-1,4-Diacetoxy-2-buten 
 Säule: CP-Wax-52-CB (60 m × 0.25 mm) 
 Trägergas: Helium 
 Injektortemperatur: 250 °C 
 Detektor: FID 
 Temperaturprogramm: 50 °C, 8 °C min-1 bis 200 °C 
7.3.2 NMR-Spektroskopie 
Die Analysen der verschiedenen Synthesen und Katalysen wurden mittels 1H-NMR- und 13C-
NMR-Spektroskopie mit Spektrometern des Herstellers Bruker durchgeführt. Die Geräte und 
Messfrequenzen sind in Tabelle 7.2 zusammengefasst. Als Referenz für die chemische 
Verschiebung dient das Restprotonensignal des Lösungsmittels. Die einzelnen Signale 
werden wie folgt aufgelistet: chemische Verschiebung (ppm), Anzahl der Protonen, 
Multiplizität, Kopplungskonstante J (Hz), Zuordnung im Molekül. Die Signalmultiplizitäten 
werden nach 1. Ordnung ausgewertet und werden wie folgt aufgelistet: s = Singulett, d = 
Duplett, t = Triplett, q = Quartett, m = Multiplett, br = breites Signal.  
Alle Messungen erfolgten bei Raumtemperatur. 
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Tabelle 7.2: Übersicht über die verwendeten NMR-Spektrometer. 
Modell Freq. 1H / MHz Freq. 13C / MHz 
AV-300 300 75 
AV-400 400 100 
AV-600 600 150 
 
7.3.3 Autoklaven 
Die satzweisen Reaktionen mit komprimiertem CO2 und die Ethenolysereaktionen mit 
erhöhtem Ethendruck wurden in Fingerautoklaven (Abbildung 7.1) durchgeführt, die in der 
Feinmechanikwerkstatt des ITMC angefertigt wurden. Die Autoklaven sind aus Edelstahl 
gefertigt und Druckstabil bis 250 bar. Im Ölbad oder mittels einer passenden Heizmanschette 
sind die Autoklaven bis zu 100 °C temperierbar. Das Reaktorvolumen beträgt 10 mL. Das 
gesamte Innenvolumen beträgt durch die Anbauten ca. 13.5 mL. Neben einem Manometer 
besitzen die Autoklaven ein Nadelventil zum kontrollierten Ein- und Auslass von Gasen und 
eine Einfüllöffnung, die das Befüllen des Autoklaven mit Flüssigkeiten über eine Nadel 
ermöglicht. Um die Handhabung bei Vor- und Nachbereitung zu erleichtern, werden exakt 
passende Glaseinsätze in den Reaktionsraum eingesetzt.  
 
 
 
 
Abbildung 7.1 Technische Zeichnung Fingerautoklav, 10 mL. 
102 
 
 
Abbildung 7.2 Technische Zeichnung Fensterautoklav, 20 mL. 
 
Für die kontinuierlichen Versuche wurde ein Fensterautoklav verwendet, der am Max-Planck-
Institut für Kohlenforschung in Mülheim angefertigt wurde. Abbildung 7.2 zeigt den 
Autoklav schematisch. Das Reaktionsvolumen beträgt 20 mL, die Druckfestigkeit 300 bar 
und die maximale Temperierbarkeit 120 °C. An Vorder- und Rückseite ist der Reaktor mit 
druckstabilen Schaugläsern ausgestattet, die Einblick in das Innere des Reaktors ermöglichen. 
Nicht abgebildet sind Einlass und Auslass am Deckel des Autoklaven. Die Einlasskapillare 
ist in den Reaktionsraum hinein verlängert, um im kontinuierlichen Betrieb ein Durchströmen 
der Reaktionslösung mit CO2/Substrat zu ermöglichen. Ein- und Auslass sind mit 
Kugelhähnen versehen. Zusätzlich wurde eine seitliche Bohrung vorgenommen, um 
Flüssigkeiten in den Reaktor einfüllen zu können (vgl. dazu auch Abbildung 4.4). 
7.4 Synthesevorschriften 
7.4.1 Isolierung von 9-Octadecen und 
9-Octadecen-1,18-disäuredimethylester  
 
Es wurde Katalysator 12 (11.3 mg, 18.0 µmol) in ein Schlenkgefäß eingewogen und in 2 mL 
IL 53 gelöst. Anschließend wurde 13 (10.543 g, 35.56 mmol) in einer Spritze eingewogen 
und hinzu gegeben. Das Zweiphasengemisch wurde für 30 min bei 60 °C gerührt. 
Anschließend wurde die Substrat- und Produktphase mit einer Spritze abgenommen. Die IL 
14 15 
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wurde dreimal mit je 5 mL Pentan gespült. Die Phasen wurden vereinigt und eingeengt. Es 
resultierte ein Gemisch mit 50.3 % Umsatz in Bezug auf das Substrat. Das Gemisch wurde 
säulenchromatographisch aufgetrennt (SiO2, Dichlormethan/Petrolether 3:1). Die Fraktionen 
enthielten in dieser Folge: 14, ein Gemisch aus 13 und beiden Produkten und 15. Die 
Fraktionen mit reinen Produkten wurden vereint und das Lösungsmittel entfernt, um die 
reinen Produkte zu erhalten. Die Produkte wurden unter Hochvakuum getrocknet und entgast. 
Die Retentionszeiten in der Gaschromatographie lagen bei t13 = 17,7 min, t14 = 13,7 min und 
t15 = 21,1 min. 
7.4.2 1-Butyl-2-methylimidazoliumoctylsulfonat 
 
Es wurden 5.795 g (33.18 mmol) 1-Butyl-2-methylimidazoliumchlorid eingewogen und in 50 
mL Wasser gelöst. Zu der Lösung wurden 9.989 g (33.17 mmol) Silber(I)-octylsulfonat (60) 
hinzugegeben. Das Gemisch wurde über Nacht bei RT gerührt. Entstandenes Silber(I)-chlorid 
wurde abfiltriert und die resultierende Lösung wurde am Rotationsverdampfer eingeengt, bis 
kein weiteres Wasser mehr überdestillierte und eine viskose, klare, leicht gelbliche Flüssigkeit 
verblieb. Zur ersten Reinigung wurde das Rohprodukt in 20 mL Aceton gelöst, wobei sich ein 
Niederschlag aus verbliebenen Salzen bildete. Die Lösung wurde über einen Spritzenfilter in 
ein Schlenkgefäß überführt, das Lösungsmittel unter vermindertem Druck abdestilliert und 
die verbleibende Flüssigkeit bei 60 °C im Hochvakuum getrocknet. Es resultierte eine 
farblose, hochviskose Flüssigkeit in einer Ausbeute von 9.827 g (29.56 mmol, 89.1 %). 
Anschließend wurde eine Probe mittels Ionenchromatographie analysiert. Bei 
signifikantem Chloridgehalt erfolgte eine weitere Reinigung bis der Chloridgehalt unter der 
Nachweisgrenze lag. Dazu wurde die ionische Flüssigkeit in Wasser gelöst und fünfmal mit 
dem gleichen Volumen an Dichlormethan extrahiert. Die vereinten organischen Phasen 
wurden eingeengt und die verbliebene ionische Flüssigkeit im Hochvakuum getrocknet. 
 Summenformel: C16H32N2O3S 
 Molare Masse: 332.50 g mol-1 
  
56 
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1H-NMR (400 MHz, CDCl3) /ppm: 0.73 (3 H, t, 3J = 6.8 Hz, C7H14CH3), 0.81 (3 H, t, 
3J = 7.4 Hz, C3H6CH3), 1.11-1.27 (12 H, m, br, CH2), 1.73 (4 H, m, CH2),  
2.69 (2 H, m, SCH2), 3.91 (3 H, s, NCH3), 4.14 (2 H, t, 3J = 7.3 Hz, NCH2), 7.37 (1 H, s, 
NCH), 7.51 (1 H, s, NCH), 9.80 (1 H, s, NCHN) 
13C-NMR (100 MHz, CDCl3) /ppm: 13.3 (C3H6CH3), 13.9 (C7H14CH3), 19.3 (CH2), 22.5 
(CH2), 25.4 (CH2), 28.9 (CH2), 29.0 (CH2), 29.2 (CH2), 31.6 (CH2), 32.0 (CH2) 36.2 (NCH3), 
49.4 (NCH2), 52.2 (SCH2), 122.0 (NCH), 123.7 (NCH), 137.8 (NCHN)  
7.4.3 Silber(I)-octylsulfonat 
 
Es wurden 10.0 g (46.24 mmol) Natriumoctylsulfonat in 50 mL Wasser gelöst. Anschließend 
wurde die Lösung zu 7.858 g (46.54 mmol) Silber(I)-nitrat hinzugegeben und für eine Stunde 
gerührt. Die Fällung des direkt gebildeten farblosen Niederschlags wurde durch Abkühlen auf 
dem Eisbad vervollständigt. Anschließend wurde der entstandene Feststoff mit Unterdruck 
filtriert und mit Eiswasser gewaschen. Um die Ausbeute zu erhöhen wurde das Filtrat etwa 
zur Hälfte eingeengt und auf Eis gekühlt, was zu einer Ausfällung vorher ausgewaschenen 
Produkts führte. Der Niederschlag wurde erneut filtriert und gewaschen. Die gesammelten 
Rückstände wurden über Nacht im Hochvakuum getrocknet. Es resultierte ein farbloses 
Pulver in einer Ausbeute von 12.30 g (40.84 mmol, 88.3 %). 
Summenformel: C8H17SO3Ag 
Molare Masse: 301.15 g mol-1 
Schmelzpunkt: 191.0 °C 
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7.4.4 1,3-Bis-(2,4,6-trimethylphenyl)-2-imidazolidinyliden)-
dioctylsulfonato(o-isopropoxyphenylmethylen)ruthenium  
 
 
In Anlehnung an TEO und GRUBBS[132] wurden 67.1 mg (107.1 µmol) des Katalysators 12 und 
69.9 mg (232.1 µmol, 2.2 Äq.) Silber(I)-octylsulfonat in ein Schlenkgefäß eingewogen. Das 
Gemisch wurde in 3 mL Dichlormethan (trocken, entgast) aufgenommen und 72 h bei 
Raumtemperatur gerührt. In dieser Zeit änderte die Reaktionslösung ihre Farbe von tiefgrün 
zu dunkelbraun und Silber(I)-chlorid fiel als grauer Niederschlag aus. Das Reaktionsgemisch 
wurde über Celite filtriert und das nun klare dunkelbraune Filtrat im Vakuum zur Trockne 
eingeengt. Der Rückstand wurde im Hochvakuum bei Raumtemperatur getrocknet. Es wurden 
80.5 mg (85.4 µmol, 80 %) Produkt erhalten.  
Summenformel: C47H72S2O6N2ORu 
Molare Masse: 942.28 g mol-1 
1H-NMR (400 MHz, CDCl3) /ppm: 0.87 (6 H, t, 3J = 7.0 Hz, C7H14CH3), 1.23 (6 H, d, 
3J = 6.0 Hz, (CH3)2CHO), 1.10-1.36 (24 H, m br, C6H12), 2.24 (4 H, m, CH2SO2), 2.34 (6 H, 
s, Ar-CH3), 2.42 (3 H, s, Ar-CH3), 2.46 (3 H, s, Ar-CH3), 2.53 (6 H, s, Ar-CH3), 4.17 (4 H, s, 
N-CH2), 4.83 (1 H, m, 3J = 6.1 Hz, (CH3)2CHO), 6.83 (1 H, d, 3J = 8.4 Hz, Ar-H),  
6.95 (1 H, dt, 3J = 7.4 Hz, Ar-H), 7.10 (1 H, dd, 3J = 7.6 Hz, Ar-H), 7.13 (2 H,s, Ar-H), 7.18 
(2 H, s, Ar-H), 7.48 (1 H, dt, 3J = 7.8 Hz, Ar-H), 18.18 (1 H, s, Ru=CH). 
13C-NMR (100 MHz, CDCl3) /ppm: 14.3 (O2SCH2C6H12CH3), 18.4 (Ar-CH3), 19.5 (Ar-
CH3), 20.5 ((CH3)2CHO), 21.3 (Ar-CH3), 22.8 (O2SCH2C6H12CH3), 24.4 (O2SCH2C6H12CH3), 
28.8 (O2SCH2C6H12CH3), 29.2 (O2SCH2C6H12CH3), 29.3 (O2SCH2C6H12CH3), 32.0 
(O2SCH2C6H12CH3), 50.4 (O2SCH2C6H12CH3), 51.7 (NC-CN), 76.3 ((CH3)2CHO), 113.2 
(CArH), 122.1 (CArH), 122.7 (CArH), 129.9 (CArH), 131.0 (CArH), 137.8 (CAr), 139.1 (CAr), 
140.7 (CAr), 145.8 (CAr), 208.0 (NHC-Ru). 
Das bei ca. 300 ppm erwartete Signal des Ru-Carben-C konnte nicht beobachtet werden. 
61 
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7.5 Allgemeine Arbeitsvorschriften für die Katalysen 
7.5.1 Selbstmetathese – Vergleich kommerzieller Katalysatoren 
 
Für die Untersuchung des Einflusses von CO2 auf die Selbstmetathese von 13 in IL wurde der 
Katalysator in einer Glovebox in einen Glaseinsatz für Fingerautoklaven eingewogen. Der 
Glaseinsatz wurde in den ausgeheizten Autoklav überführt, und der Autoklav wurde 
druckdicht verschlossen. Über den oberen Einlass wurde mit einer langen Kanüle 1 mL der 
IL [mmim][NTf2] (52) im Argongegenstrom hinzugegeben und gerührt. Anschließend wurde 
13 in einer Spritze eingewogen und ebenfalls hinzugegeben. Entsprechend der 
Reaktionsbedingungen wurde der temperierte Autoklav mit CO2 beaufschlagt. Anschließend 
wurde die Reaktion für 2 h bei der vorgegeben Temperatur gerührt. Nach Ende der 
Reaktionszeit wurde der Autoklav auf Eis gelegt, um die Reaktion einzufrieren und den 
Innendruck zu senken. Der Autoklav wurde kalt entspannt und geöffnet. Das 
Reaktionsgemisch wurde mit Ethylvinylether versetzt um die Reaktion zu unterbrechen. Die 
Produktphase wurde mit Heptan versetzt entnommen, und die IL-Phase wurde dreimal mit 
0.5 mL Heptan gewaschen. Von den vereinten Phasen wurden 0.3 mL mit internem Standard 
versetzt, in weiteren 0.3 mL Heptan aufgenommen und mittels GC analysiert. Die 
Reaktionsparameter für die Experimente mit Katalysator 11 sind in Tabelle 7.3 bis Tabelle 
7.5 zusammengefasst und haben Eingang in Abbildung 3.5 a gefunden. Die 
Reaktionsparameter für die Experimente mit Katalysator 12 sind in Tabelle 7.6 und Tabelle 
7.7 zusammengefasst und in Abbildung 3.5 b wieder zu finden. 
 
Tabelle 7.3 Satzexperimente zum Einfluss von CO2 auf das Mehrphasensystem aus 11 und IL 52  
mit 1 mL IL und 13 bei Raumtemperatur (s. dazu Abbildung 3.5 a). 
Nr. 
p(CO2) 
[bar] 
m(13) 
[g] 
n(13) 
[mmol] 
n(11) 
[µmol] 
[Ru] / 
Substrat 
Cv 
[%] 
1 0 0.1758 0.59 6.0 0.010 1.9 
2 10 0.2636 0.89 8.8 0.010 2.9 
3 50 0.4113 1.39 13.7 0.010 0.8 
4 80 0.3398 1.15 11.5 0.010 1.8 
 
13 14 15 
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Tabelle 7.4 Satzexperimente zum Einfluss von CO2 auf das Mehrphasensystem aus 11 und IL 52  
mit 1 mL IL und 13 bei T = 40 °C (s. dazu Abbildung 3.5 a). 
Nr. 
p(CO2) 
[bar] 
m(13) 
[g] 
n(13) 
[mmol] 
n(11) 
[mmol] 
[Ru] / 
Substrat 
Cv 
[%] 
1 0 0.3492 1.18 11.8 0.010 7.2 
2 10 0.3352 1.13 11.5 0.010 10.1 
3 50 0.2805 0.95 9.3 0.010 22.7 
4 80 0.3623 1.22 12.2 0.010 5.2 
 
Tabelle 7.5 Satzexperimente zum Einfluss von CO2 auf das Mehrphasensystem aus 11 und IL 52  
mit 1 mL IL und 13 bei T = 60 °C (s. dazu Abbildung 3.5 a). 
Nr. 
p(CO2) 
[bar] 
m(13) 
[g] 
n(13) 
[mmol] 
n(11) 
[mmol] 
[Ru] / 
Substrat 
Cv 
[%] 
1 0 0.3475 1.17 11.7 0.010 34.5 
2 10 0.3368 1.14 11.7 0.010 32.1 
3 50 0.4222 1.42 13.7 0.010 36.0 
4 80 0.3366 1.14 11.8 0.010 2.5 
 
Tabelle 7.6 Satzexperimente zum Einfluss von CO2 auf das Mehrphasensystem aus 12 und IL 52  
mit 1 mL IL und 13 bei Raumtemperatur (s. dazu Abbildung 3.5 b). 
Nr. 
p(CO2) 
[bar] 
m(13) 
[g] 
n(13) 
[mmol] 
n(11) 
[mmol] 
[Ru] / 
Substrat 
Cv 
[%] 
1 0 0.1758 0.59 5.9 0.010 51.0 
2 10 0.3427 1.16 11.3 0.010 50.6 
3 50 0.3362 1.13 11.0 0.010 51.3 
4 80 0.3402 1.15 11.5 0.010 50.9 
 
Tabelle 7.7 Satzexperimente zum Einfluss von CO2 auf das Mehrphasensystem aus 12 und IL 52  
mit 1 mL IL und 13 bei T = 40 °C (s. dazu Abbildung 3.5 b). 
Nr. 
p(CO2) 
[bar] 
m(13) 
[g] 
n(13) 
[mmol] 
n(11) 
[mmol] 
[Ru] / 
Substrat 
Cv 
[%] 
1 0 0.3398 1.15 11.5 0.010 50.8 
2 10 0.3383 1.14 11.5 0.010 50.2 
3 50 0.3418 1.15 11.5 0.010 51.4 
4 80 0.2766 0.93 9.7 0.010 52.0 
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7.5.2 Selbstmetathese – Rezyklisierungsversuche 
Satzweise wiederholte Selbstmetathese im Mehrphasensystem OME/scCO2/IL 
Für die Untersuchung der Stabilität des Katalysators 12 im Mehrphasensystem aus 13, scCO2 
und verschiedenen IL wurde der Katalysator in einer Glovebox in einen Glaseinsatz für 
Fingerautoklaven eingewogen. Der Glaseinsatz wurde in den ausgeheizten Autoklav 
überführt, und der Autoklav wurde druckdicht verschlossen. Über den oberen Einlass wurde 
mit einer langen Kanüle 1 mL der entsprechenden IL im Argongegenstrom hinzugegeben und 
gerührt.  
Die folgenden Schritte wurden insgesamt dreimal wiederholt: OME (13) wurde in 
einer Spritze eingewogen und zur IL-Katalysatorlösung hinzu gegeben. Der auf 40 °C 
temperierte Autoklav wurde mit 80 bar CO2 beaufschlagt, und die Reaktion wurde für 30 min 
gerührt. Anschließend wurde der Autoklav entspannt und geöffnet. Die Produktphase wurde 
mit einer Pipette vorsichtig entfernt. Die verbliebene IL wurde dreimal mit 0.5 mL Heptan 
gewaschen. Von den vereinten Phasen wurden 0.3 mL mit internem Standard versetzt, in 
weiteren 0.3 mL Heptan aufgenommen und mittels GC analysiert. Die Reaktionsparameter 
für die Experimente mit den IL 52, 53, 54 und 57 sind in Tabelle 7.8 bis Tabelle 7.11 
zusammengefasst und haben Eingang in Abbildung 3.6 gefunden.  
 
Tabelle 7.8 Satzweise wiederholte Experimente zur Stabilität von 12 (11.5 µmol) im Mehrphasensystem 
aus 13, scCO2 und IL 52, mit 1 mL IL, T = 40 °C und p(CO2) = 80 bar  
(s. dazu Abbildung 3.6). 
Nr. 
m(13) 
[g] 
n(13) 
[mmol] 
[Ru] / 
Substrat 
Cv 
[%] 
1 0,3439 1,16 0.010 49,4 
2 0,3397 1,15 0.010 37,0 
3 0,3465 1,17 0.010 44,0 
 
Tabelle 7.9 Satzweise wiederholte Experimente zur Stabilität von 12 (11.8 µmol) im Mehrphasensystem 
aus 13, scCO2 und IL 53, mit 1 mL IL, T = 40 °C und p(CO2) = 80 bar  
(s. dazu Abbildung 3.6). 
Nr. 
m(13) 
[g] 
n(13) 
[mmol] 
[Ru] / 
Substrat 
Cv 
[%] 
1 0,3534 1,19 0.010 49,9 
2 0,3611 1,22 0.010 47,5 
3 0,3520 1,19 0.010 50,2 
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Tabelle 7.10 Satzweise wiederholte Experimente zur Stabilität von 12 (11.8 µmol) im Mehrphasensystem 
aus 13, scCO2 und IL 54, mit 1 mL IL, T = 40 °C und p(CO2) = 80 bar  
(s. dazu Abbildung 3.6). 
Nr. 
m(13) 
[g] 
n(13) 
[mmol] 
[Ru] / 
Substrat 
Cv 
[%] 
1 0,3550 1,20 0.010 51,9 
2 0,3481 1,17 0.010 51,0 
3 0,3431 1,16 0.010 43,2 
 
Tabelle 7.11 Satzweise wiederholte Experimente zur Stabilität von 12 (12.0 µmol) im Mehrphasensystem 
aus 13, scCO2 und IL 57, mit 1 mL IL, T = 40 °C und p(CO2) = 80 bar  
(s. dazu Abbildung 3.6). 
Nr. 
m(13) 
[g] 
n(13) 
[mmol] 
[Ru] / 
Substrat 
Cv 
[%] 
1 0,3572 1,20 0.010 50,6 
2 0,3546 1,20 0.010 46,4 
3 0,3588 1,21 0.010 29,3 
 
 
Satzweise wiederholte Selbstmetathese: Katalysator 12 und 61 im Vergleich 
Der Katalysator wurde in einer Glovebox in ein 10 mL Schlenkrohr eingewogen, mit IL 
versetzt und unter Rühren gelöst. Zur Durchführung der wiederholten Satzexperimente 
wurden die nachfolgenden Schritte mehrfach mit der IL/Katalysator Lösung wiederholt: 13 
wurde in einer Spritze eingewogen und zu der IL/Katalysator-Lösung hinzugegeben. Das 
Gemisch wurde bei festgelegter Reaktionstemperatur gerührt. Nach Ablauf der Reaktionszeit 
wurde der Rührer gestoppt und die sich oben absetzende Substrat/Produktphase vorsichtig 
mit einer Pipette abgenommen und in ein Probenglas gegeben, das 0.05 mL Ethylvinylether 
enthielt, um eventuell ausgetragene Spuren des Katalysators zu quenchen. Die 
IL/Katalysatorphase wurde dann dreimal mit je 2 mL Pentan gewaschen, um Substrat- und 
Produktreste aus der IL zu extrahieren. Von den vereinten Phasen wurden 0.3 mL mit 
internem Standard versetzt, in 0.7 mL Pentan aufgenommen und mittels GC analysiert. 
Tabelle 7.12 bis Tabelle 7.14 zeigen eine Übersicht über die Experimente mit Katalysator 12. 
Die Ergebnisse sind in Abbildung 3.9 a zusammengefasst. Die Reaktionsparameter für die 
Experimente mit Katalysator 61 sind in Tabelle 7.15 bis Tabelle 7.17 angegeben, und die 
Ergebnisse sind in Abbildung 3.9 b zusammengefasst.  
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Tabelle 7.12 Satzweise wiederholte Experimente mit 12 (17.1 µmol) in 0.5 mL IL 53, Reaktionszeit je 
15 min bei 40 °C (s. auch Abbildung 3.9 a). 
Nr. 
m(13) 
[g] 
n(13) 
[mmol] 
[Ru] / 
Substrat 
Cv 
[%] 
1 0.5091 1.72 0.010 50.8 
2 0.4954 1.67 0.010 51.0 
3 0.4960 1.67 0.010 50.8 
4 0.4984 1.68 0.010 50.8 
5 0.5101 1.72 0.010 50.9 
6 0.5062 1.71 0.010 50.9 
7 0.5075 1.71 0.010 50.7 
8 0.5051 1.70 0.010 50.7 
9 0.5066 1.71 0.010 50.5 
10 0.5025 1.70 0.010 50.7 
 
Tabelle 7.13  Satzweise wiederholte Experimente mit 12 (15.3 µmol) in 0.5 mL IL 54, Reaktionszeit je 
15 min bei 40 °C (s. auch Abbildung 3.9 a). 
Nr. 
m(13) 
[g] 
n(13) 
[mmol] 
[Ru] / 
Substrat 
Cv 
[%] 
1 0.4520 1.52 0.010 52.4 
2 0.4432 1.50 0.010 52.0 
3 0.4571 1.54 0.010 52.5 
4 0.4592 1.55 0.010 52.1 
5 0.4541 1.53 0.010 52.5 
6 0.4577 1.54 0.010 52.5 
7 0.4419 1.49 0.010 52.1 
8 0.4562 1.54 0.010 52.0 
9 0.4540 1.53 0.010 51.9 
10 0.4480 1.51 0.010 51.8 
 
Tabelle 7.14  Satzweise wiederholte Experimente mit 12 (15.6 µmol) in 0.5 mL IL 56, Reaktionszeit je 
15 min bei 60 °C (s. auch Abbildung 3.9 a). 
Nr. 
m(13) 
[g] 
n(13) 
[mmol] 
[Ru] / 
Substrat 
Cv 
[%] 
1 0.4527 1.53 0.010 50.2 
2 0.4544 1.53 0.010 50.4 
3 0.4400 1.48 0.011 50.3 
4 0.4555 1.54 0.010 50.4 
5 0.4665 1.57 0.010 50.1 
6 0.4545 1.53 0.010 30.1 
7 0.4496 1.52 0.010 18.2 
8 0.4609 1.55 0.010 9.7 
9 0.4467 1.51 0.010 9.0 
10 0.4594 1.55 0.010 1.8 
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Tabelle 7.15  Satzweise wiederholte Experimente mit 61 (12.7 µmol) in 0.5 mL IL 53, Reaktionszeit je 
30 min bei 60 °C (s. auch Abbildung 3.9 b). 
Nr. 
m(13) 
[g] 
n(13) 
[mmol] 
[Ru] / 
Substrat 
Cv 
[%] 
1 0.3783 1.28 0.010 4.6 
2 0.3685 1.24 0.010 6.8 
3 0.3746 1.26 0.011 8.1 
4 0.3725 1.26 0.010 10.8 
5 0.3746 1.26 0.010 10.4 
6 0.3723 1.26 0.010 13.0 
7 0.3747 1.26 0.010 10.7 
8 0.3788 1.28 0.010 14.5 
9 0.3746 1.26 0.010 12.6 
10 0.3685 1.24 0.010 11.9 
 
Tabelle 7.16  Satzweise wiederholte Experimente mit 61 (30 µmol) in 1 mL IL 54, Reaktionszeit je 30 min 
bei 60 °C (s. auch Abbildung 3.9 b). 
Nr. 
m(13) 
[g] 
n(13) 
[mmol] 
[Ru] / 
Substrat 
Cv 
[%] 
1 0.8956 3.02 0.010 29.1 
2 0.9066 3.06 0.010 34.4 
3 0.8993 3.03 0.011 37.1 
4 0.9060 3.06 0.010 35.3 
5 0.9155 3.09 0.010 31.6 
6 0.8960 3.02 0.010 28.3 
7 0.9028 3.05 0.010 20.6 
8 0.9059 3.06 0.010 14.8 
9 0.8875 2.99 0.010 13.8 
10 0.9197 3.10 0.010 5.8 
 
Tabelle 7.17  Satzweise wiederholte Experimente mit 61 (14.7 µmol) in 0.5 mL IL 56, Reaktionszeit je 
60 min bei 60 °C (s. auch Abbildung 3.9 b). 
Nr. 
m(13) 
[g] 
n(13) 
[mmol] 
[Ru] / 
Substrat 
Cv 
[%] 
1 0.3922 1.33 0.011 49.5 
2 0.4001 1.35 0.011 50.4 
3 0.3993 1.35 0.011 28.8 
4 0.3972 1.34 0.011 10.5 
5 0.3985 1.34 0.011 4.1 
6 0.3878 1.31 0.011 4.8 
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7.5.3 Selbstmetathese – Aktivität im Zweiphasensystem 
Der Katalysator wurde in einer Glovebox in ein 4 mL Probenglas eingewogen und mit IL 
versetzt. Nachdem der Katalysator vollständig gelöst war, wurden je 0.3 mL der Stammlösung 
in 4 mL Probengläser überführt. Die Probengläser waren mit einem passenden Rührkern und 
einem Deckel mit Septum ausgestattet. Anschließend wurden die verschlossenen 
Probengläser parallel in einem Ölbad temperiert. Für jede Reaktion wurden ca. 0.3 mL 
Ölsäuremethylester unter Schutzgas mit einer Spritze mit dünner Kanüle (d= 0.6 mm) 
entnommen und in der Spritze gewogen. Anschließend wurde ein Schutzgaspuffer 
aufgezogen und der Ölsäuremethylester mit dem Puffer durch das Septum in die Probengläser 
zur Stammlösung gegeben. Die Reaktionsgemische wurden im Ölbad gerührt und nach 
verschiedenen Zeiten – 5 min, 15 min, 30 min, 60 min, 120 min – entnommen und durch das 
Septum mit 0.1 mL Ethylvinylether versetzt um den aktiven Katalysator zu quenchen. 
Anschließend wurde das Probenglas geöffnet und das Reaktionsgemisch mit 3 mL Pentan 
versetzt. Die Mischung wurde geschüttelt und nach Absetzen der ionischen Flüssigkeit 
wurden 0.3 mL der Pentanphase entnommen, mit internem Standard und 0.7 mL Pentan 
versetzt und anschließend mittels GC analysiert. Eine Übersicht über die Einwaagen und 
Reaktionsbedingungen der einzelnen Versuche geben die folgenden Tabellen. Die Versuche 
zur Aktivität und Selektivität von Katalysator 12 sind in Tabelle 7.18 bis Tabelle 7.21 
dargestellt und deren Ergebnisse in Abbildung 3.13 zusammengefasst. Die Versuche zur 
Aktivität und Selektivität von Katalysator 61 in verschiedenen IL sind in Tabelle 7.22 bis 
Tabelle 7.26 dargestellt. Diese Ergebnisse finden Eingang in Abbildung 3.14 und Abbildung 
3.16. 
 
Tabelle 7.18  Einwaagen und Versuchsparameter Zweiphasen-Aktivitätsversuche mit 12 (je 8.9 µmol) in  
  IL 54 (je 0.3 mL) bei 0°C (s. dazu Abbildung 3.13). 
Nr. 
m(13) 
[g] 
n(13) 
[mmol] 
[Ru] / 
Substrat 
t 
[min] 
Cv 
[%] 
E/Z 
(Olefin 14) 
1 0.2680 0.90 0.010 5 0.7 2.3 
2 0.2682 0.90 0.010 15 5.1 2.3 
3 0.2654 0.90 0.010 30 31.1 3.6 
4 0.2650 0.89 0.010 60 50.3 5.6 
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Tabelle 7.19  Einwaagen und Versuchsparameter Zweiphasen-Aktivitätsversuche mit 12 (je 8.8 µmol) in 
  IL 54 (je 0.3 mL) bei Raumtemperatur (s. dazu Abbildung 3.13). 
Nr. 
m(13) 
[g] 
n(13) 
[mmol] 
[Ru] / 
Substrat 
t 
[min] 
Cv 
[%] 
E/Z 
(Olefin 14) 
1 0.2554 0.86 0.010 5 52.7 5.0 
2 0.2603 0.88 0.010 15 53.0 5.0 
3 0.2550 0.86 0.010 30 53.2 5.0 
4 0.2591 0.87 0.010 60 53.3 5.0 
5 0.2635 0.89 0.010 120 53.0 5.0 
 
Tabelle 7.20  Einwaagen und Versuchsparameter Zweiphasen-Aktivitätsversuche mit 12 (je 8.8 µmol) in 
  IL 54 (je 0.3 mL) bei 40 °C (s. dazu Abbildung 3.13). 
Nr. 
m(13) 
[g] 
n(13) 
[mmol] 
[Ru] / 
Substrat 
t 
[min] 
Cv 
[%] 
E/Z 
(Olefin 14) 
1 0.2624 0.89 0.010 5 51.6 4.7 
2 0.2636 0.89 0.010 15 52.7 4.6 
3 0.2601 0.88 0.010 30 52.6 4.7 
4 0.2613 0.88 0.010 60 52.4 4.6 
5 0.2606 0.88 0.010 120 52.6 4.6 
 
Waren die benötigten Mengen an Katalysator zu gering um eine zuverlässige Einwaage zu 
gewährleisten, wurde die Stammlösung entsprechend verdünnt um die gewünschte 
Konzentration an Katalysator zu erhalten (Tabelle 7.21). 
 
Tabelle 7.21  Einwaagen und Versuchsparameter Zweiphasen-Aktivitätsversuche mit 12 (je 0.07 µmol) in 
IL 54 (je 0.3 mL) bei 60 °C (s. dazu Abbildung 3.13). 
Nr. 
m(13) 
[g] 
n(13) 
[mmol] 
[Ru] / 
Substrat 
t 
[min] 
Cv 
[%] 
E/Z 
(Olefin 14) 
1 0.2720 0.92 7.9 ∙ 10−5 5 3.8 2.2 
2 0.2752 0.93 7.8 ∙ 10−5  15 8.7 2.3 
3 0.2680 0.90 8.0 ∙ 10−5 30 13.4 2.4 
4 0.2731 0.92 7.9 ∙ 10−5  60 15.9 2.5 
5 0.2722 0.92 7.8 ∙ 10−5 120 24.9 2.6 
 
Tabelle 7.22 Einwaagen und Versuchsparameter Zweiphasen-Aktivitätsversuche mit 61 (je 8.9 µmol) in IL 
54 (je 0.3 mL) bei 40 °C (s. dazu Abbildung 3.14). 
Nr. 
m(13) 
[g] 
n(13) 
[mmol] 
[Ru] / 
Substrat 
t 
[min] 
Cv 
[%] 
E/Z 
(Olefin 14) 
1 0.2658 0.90 0.010 120 25.0 1.8 
2 0.2661 0.90 0.010 300 36.5 2.2 
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Tabelle 7.23  Einwaagen und Versuchsparameter Zweiphasen-Aktivitätsversuche mit 61 (je 8.9 µmol) in IL 
54 (je 0.3 mL) bei 60 °C (s. dazu Abbildung 3.14). 
Nr. 
m(13) 
[g] 
n(13) 
[mmol] 
[Ru] / 
Substrat 
t 
[min] 
Cv 
[%] 
E/Z 
(Olefin 14) 
1 0.2618 0.88 0.010 15 11.7 1.6 
2 0.2651 0.89 0.010 30 20.5 1.7 
3 0.2615 0.88 0.010 60 29.3 1.9 
4 0.2634 0.89 0.010 120 33.8 2.1 
5 0.2648 0.89 0.010 300 40.6 2.6 
 
Tabelle 7.24 Einwaagen und Versuchsparameter Zweiphasen-Aktivitätsversuche mit 61 (je 8.9 µmol) in IL 
52 (je 0.3 mL) bei 60 °C (s. dazu Abbildung 3.16). 
Nr. 
m(13) 
[g] 
n(13) 
[mmol] 
[Ru] / 
Substrat 
t 
[min] 
Cv 
[%] 
E/Z 
(Olefin 14) 
1 0.2638 0.89 0.010 5 3.1 2.0 
2 0.2603 0.88 0.010 15 9.3 2.0 
3 0.2635 0.89 0.010 30 14.8 2.2 
4 0.2632 0.89 0.010 60 23.6 2.4 
5 0.2658 0.90 0.010 120 32.3 2.7 
6 0.2652 0.89 0.010 300 40.7 3.1 
 
Tabelle 7.25  Einwaagen und Versuchsparameter Zweiphasen-Aktivitätsversuche mit 61 (je 8.9 µmol) in IL 
53 (je 0.3 mL) bei 60 °C (s. dazu Abbildung 3.16). 
Nr. 
m(13) 
[g] 
n(13) 
[mmol] 
[Ru] / 
Substrat 
t 
[min] 
Cv 
[%] 
E/Z 
(Olefin 14) 
1 0.2620 0.88 0.010 5 3.3 1.9 
2 0.2650 0.89 0.010 15 7.3 2.0 
3 0.2638 0.89 0.010 30 11.7 2.0 
4 0.2590 0.87 0.010 60 18.7 2.0 
5 0.2600 0.88 0.010 120 26.5 2.2 
6 0.2647 0.89 0.010 1020 44.7 4.6 
 
Tabelle 7.26  Einwaagen und Versuchsparameter Zweiphasen-Aktivitätsversuche mit 61 (je 8.8 µmol) in IL 
55 (je 0.3 mL) bei 60 °C (s. dazu Abbildung 3.16). 
Nr. 
m(13) 
[g] 
n(13) 
[mmol] 
[Ru] / 
Substrat 
t 
[min] 
Cv 
[%] 
E/Z 
(Olefin 14) 
1 0.2601 0.88 0.010 15 9.7 1.7 
2 0.2584 0.87 0.010 30 16.0 1.7 
3 0.2606 0.88 0.010 60 25.9 2.0 
4 0.2588 0.87 0.010 120 34.1 2.4 
5 0.2615 0.88 0.010 300 41.2 3.7 
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Für das Kontrollexperiment ohne zweite Phase wurde analog vorgegangen. Jedoch wurde der 
Katalysator nicht in IL aufgenommen sondern nach der Einwaage direkt mit 0.3 mL OME 
(13) versetzt und bei der Reaktionstemperatur gerührt. Die Unterbrechung der Reaktion und 
die Aufarbeitung erfolgten wie bei den Versuchen zuvor. Die genauen Einwaagen zeigt 
Tabelle 7.27. 
 
Tabelle 7.27  Einwaagen und Versuchsparameter des Kontrollexperiments zu den Aktivitätsversuchen 
mit 61 (je 8.8 µmol) ohne IL bei 60 °C (s. dazu Abbildung 3.16). 
Nr. 
m(13) 
[g] 
n(13) 
[mmol] 
[Ru] / 
Substrat 
t 
[min] 
1 0.5711a 1.93 0.010a 30 
2 0.2643 0.89 0.010 60 
3 0.2599 0.88 0.010 300 
a vorgelegte Katalysatormenge: 19.0 µmol in 0.6 mL 13  
 
 
7.5.4 Stereoselektive Kreuzmetathese 
 
 
Die Substrate für die Kreuzmetathese, Allylbenzol (66) und cis-1,4-Diacetoxy-2-buten (67), 
wurden für die Versuche über Molsieb getrocknet und mittels FPT-Methode entgast. Um die 
Entstehung des Selbstmetatheseprodukts von 66 zu vermeiden, wurde ein Gemisch aus beiden 
Substraten verwendet. Das Stoffmengenverhältnis von 66 zu 67 betrug dabei 1:2. 
Um eine Vergleichsmöglichkeit zu schaffen, wurden die Ergebnisse von TEO und 
GRUBBS[132] wie folgt reproduziert: Es wurde eine Stammlösung beider Substrate in Toluol 
hergestellt, für die 66 (0.105 g, 0.884 mmol, ca. 0.12 mL) und 67 (0.277 g, 1.555 mmol, ca. 
0.26 mL) in 3.65 mL Toluol gelöst wurden, sodass sich 4 mL einer Lösung mit 0.2 mol/L 66 
und 0.4 mol/L 67 ergaben. Für die Reproduktion mit kommerziellem Katalysator 12 wurden 
1.3 mg (2.1 µmol) desselben in einem Schlenkrohr vorgelegt, mit 1 mL der Stammlösung 
versetzt und bei Raumtemperatur gerührt. Nach 5 min wurde die Reaktion mit 0.2 mL 
Ethylvinylether unterbrochen und mittels GC analysiert. Dazu wurden 0.2 mL des 
66 67 68 
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Reaktionsgemischs mit internem Standard versetzt und in 0.6 mL Pentan aufgenommen. Es 
wurden ein Umsatz von 87.9 % und ein E/Z-Verhältnis von 9.0:1 ermittelt. 
Für die vergleichende Reaktion mit dem Katalysator 61 wurden 2.4 mg (79 %ig, 2.0 
µmol) vorgelegt, mit 1 mL der Stammlösung versetzt und bei Raumtemperatur gerührt. Nach 
20 h wurden der Reaktion 0.2 mL Probe entnommen und mit Ethylvinylether versetzt. Die 
Probe wurde mit internem Standard versetzt, in 0.6 mL Pentan aufgenommen und mittels GC 
analysiert. Es wurden ein Umsatz von 51.9 % und ein E/Z-Verhältnis von 2.3:1 ermittelt. Ein 
weiterer Versuch wurde mit der fünffachen Menge an 61 durchgeführt. Dazu wurden 19.1 mg 
(79 %ig, 16.0 µmol) vorgelegt und mit 1.6 mL der Stammlösung versetzt. In Bezug auf 66 
ergibt sich so eine Katalysatorbeladung von 4.5 mol%. Anschließend wurde bei 
Raumtemperatur gerührt. Nach 24 h und 48 h wurden je 0.2 mL Probe entnommen und wie 
schon beschrieben analysiert. Es wurden nach 24 h ein Umsatz von 89.7 % und ein E/Z-
Verhältnis von 3.7:1 ermittelt. Nach 48 h wurde keine signifikante Änderung dieser Werte 
erhalten. Die Ergebnisse der Reproduktion und des Vergleichs mit Katalysator 61 sind in 
Tabelle 3.1 zusammenfassend dargestellt. 
7.5.5 Ethenolyse und Metathese-Sequenz Reaktionen 
 
 
Ethenolyse von 13 ohne Lösungsmittel 
Für die Versuche ohne weiteres Lösungsmittel wurde Komplex 69 in der Glovebox in einen 
Glaseinsatz für einen Fingerautoklav eingewogen und in den ausgeheizten Autoklav im 
Argongegenstrom überführt. Anschließend wurden 2.5 mL 13 in einer Spritze eingewogen 
und über eine lange Kanüle hinzugegeben, sodass sich eine Katalysatorbeladung von 1 mol% 
ergab. Der Autoklav wurde mit 50 bar Ethen beaufschlagt und für eine vorgegebene Zeit bei 
Raumtemperatur gerührt. Anschließend wurde der Autoklav auf Eis gelegt und der Druck 
langsam entspannt. Nach dem Öffnen des Autoklav wurden 0.05 mL Ethylvinylether zum 
Reaktionsgemisch hinzugegeben und das Gemisch in 3 mL DCM aufgenommen. 1 mL der 
Probe wurde mit internem Standard versetzt und mittels GC analysiert (Tabelle 7.28). Die 
Ergebnisse sind zum Vergleich in Tabelle 5.1 eingetragen. 
13 
22 23 
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Tabelle 7.28  Ethenolyse von 13 mit Komplex 69 ohne Lösungsmittel, T = RT. 
Nr. 
n([Ru]) 
[µmol] 
n(13) 
[µmol] 
p(C2H4) 
[bar] 
t 
[min] 
Umsatz 
[%] 
Sel. 
[%] 
1 6.7 686.0 50 30 82.8 >99 
2 7.0 702.8 50 120 71.2 >99 
 
Ethenolyse von 13 im Mehrphasensystem 
Der Katalysator wurde in einer Glovebox in einen Glaseinsatz eingewogen und im 
Argongegenstrom in den ausgeheizten Autoklav überführt. Anschließend wurden erst 1 mL 
52 und dann 13 über lange Kanülen hinzugegeben. Der Autoklav wurde verschlossen und erst 
mit Ethen und dann mit 80 bar CO2 beaufschlagt. Die Reaktion wurde für 15 min bei 40 °C 
gerührt. Danach wurde der Autoklav aus Eis gelegt und der Druck vorsichtig entspannt. Die 
Substrat/Produktphase wurde mit einer Pipette vorsichtig abgenommen und die IL dreimal 
mit je 4 mL Pentan gewaschen. Die vereinigten Produktphasen wurden am 
Rotationsverdampfer eingeengt und erneut in 4 mL Pentan aufgenommen. Von dieser Lösung 
wurden 0.7 mL mit internem Standard versetzt und mittels GC analysiert. Tabelle 7.29 gibt 
eine Übersicht über die Parameter der durchgeführten Experimente. Die Ergebnisse der 
Ethenolyse sind in Abbildung 5.3 zusammengefasst. 
 
Tabelle 7.29  Übersicht über Ethenolyse im Mehrphasensystem, Beladung: 1 mol% in 1 mL 52, T = 40 °C, 
p(CO2) = 80 bar, t = 15 min (s. dazu Abbildung 5.3). 
Nr. Katalysator 
n([Ru]) 
[µmol] 
n(13) 
[mmol] 
p(C2H4) 
[bar] 
Umsatz 
[%] 
Sel. 
[%] 
1 12 12.1 1.21 10 51.2 3.7 
2 12 11.2 1.12 50 57.8 27.0 
3 69 10.8 1.08 10 54.2 80.3 
4 69 10.3 1.03 50 81.5 95.0 
 
Satzweise wiederholte Ethenolyse von 13 im Mehrphasensystem 
Für die satzweise wiederholten Experimente wurde Komplex 69 (9.3 mg, 10.6 µmol) in einen 
Glaseinsatz eingewogen und im Argongegenstrom in den Autoklav überführt. Es wurde 1 mL 
IL 52 mit einer langen Kanüle hinzu gegeben. Die folgenden Schritte wurden dreimal 
wiederholt: Es wurde 13 in einer Spritze eingewogen und hinzugegeben. Dann wurde der 
Autoklav verschlossen und erst mit 50 bar Ethen und dann mit 80 bar CO2 beaufschlagt. Die 
Reaktion wurde 15 min bei 40 °C gerührt. Danach wurde der Autoklav auf Eis gelegt und 
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vorsichtig entspannt. Die Substrat-/Produktphase wurde entnommen, die IL dreimal mit je 4 
mL Pentan gewaschen und die vereinigten Phasen eingeengt und wie zuvor beschrieben für 
die GC-Analytik vorbereitet. Tabelle 7.30 gibt eine Übersicht über die Einwaagen. Die 
Ergebnisse sind in Abbildung 5.8 zusammengefasst. 
 
Tabelle 7.30  Übersicht über satzweise wiederholte Ethenolyse von 13 im Mehrphasensystem mit 
Katalysator 69 (9.3 mg, 10.6 µmol) in 1 mL 52, T = 40 °C, p(C2H4) = 50 bar, p(CO2) = 80 bar, 
t = 15 min (s. dazu Abbildung 5.8). 
Nr. 
m(13) 
[g] 
n(13) 
[mmol] 
[Ru]/ 
Substrat 
Umsatz 
[%] 
Sel. 
[%] 
1 0.3133 1.06 0.010 77.3 96.8 
2 0.3144 1.06 0.010 12.1 89.7 
3 0.3142 1.06 0.010 1.5 70.4 
 
Ethenolyse von Diester 15 
 
 
Für die Versuche ohne weiteres Lösungsmittel wurde der Katalysator in einer Glovebox in 
einen Glaseinsatz für einen Fingerautoklav eingewogen und in den ausgeheizten Autoklav im 
Argongegenstrom überführt. Anschließend wurde der Autoklav im Ölbad auf die 
Reaktionstemperatur temperiert, bevor Diester 15 über eine lange Kanüle im leichten 
Ethengegenstrom hinzugegeben wurde. Der Autoklav wurde verschlossen und mit erhöhtem 
Ethendruck beaufschlagt. Nach der Reaktionszeit wurde der Autoklav auf Eis gelegt, um 
einerseits den Innendruck zu senken und ein einfacheres Entspannen zu ermöglichen, und um 
andererseits die Reaktion bis zur Aufarbeitung einzufrieren. Nach dem Entspannen wurde der 
Autoklav geöffnet, der Glaseinsatz entnommen. Während des Auftauvorgangs wurde dem 
Reaktionsgemisch 0.1 mL Ethylvinylether zugesetzt, um den Katalysator zu quenchen. Das 
Reaktionsgemisch wurde in 3 mL Pentan aufgenommen. Davon wurden 0.3 mL mit internem 
Standard versetzt und in 0.7 mL Pentan gelöst mittels GC analysiert. Für die Versuche mit IL 
als zweiter Phase wurde der Katalysator in der Glovebox eingewogen und in einem 
Schlenkrohr in der IL gelöst. Der ausgeheizte Autoklav wurde im Ölbad auf die 
Reaktionstemperatur gebracht. Über eine lange Kanüle wurde zunächst im Argongegenstrom 
15 23 
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die IL/Katalysatorlösung vorgelegt. Anschließend wurde der Diester 15 im Ethengegenstrom 
hinzu gegeben. Das weitere Vorgehen war analog zu den zuvor beschriebenen Versuchen. 
Tabelle 7.31 gibt eine Übersicht über die Parameter der durchgeführten Versuche. Die 
Ergebnisse sind in Tabelle 5.2 zusammengefasst und erläutert. 
 
Tabelle 7.31 Übersicht über die Ethenolyse von Diester 15 mit den Komplexen 12 und 69 mit T = 40 °C, 
p(C2H4) = 10 bar, t = 30 min (s. dazu Tabelle 5.2). 
Nr. Kat. 
n([Ru]) 
[µmol] 
n(15) 
[µmol] 
2. Phase 
Umsatz 
[%] 
1 12 3.2 320.7 -/- 62.9 
2 12 5.4 542.7 [bmim][NTf2] 45.0 
3 69 3.7 370.0 -/- 80.0 
4 69 5.3 525.7 [bmim][NTf2] 76.3 
5 12 + 69 5.4 541.3 [bmim][NTf2] 61.6 
 
 
Rückreaktion von Ester 23 zu Diester 15 
Um den Einfluss der Rückreaktion zu untersuchen, wurden Versuche mit und ohne Ethen 
durchgeführt. Für die Reaktionen ohne äußeren Ethendruck wurde der Katalysator in ein 
Schlenkrohr eingewogen, welches auf 40 °C temperiert wurde. Anschließend wurde 
9-Decensäuremethylester in einer Spritze eingewogen und hinzugegeben und für 30 min im 
offenen Argongegenstrom gerührt, um entstehendes Ethen abzuführen. Bei der Verwendung 
von 12 als Katalysator musste zusätzlich 1,4-Benzochinon hinzugesetzt werden (5 mol% in 
Bezug auf das eingesetzte Substrat), um bei den Reaktionsbedingungen entstehende 
Rutheniumhydride zu unterdrücken. Anschließend wurde die Reaktion mit 0.1 mL 
Ethylvinylether gequencht und in 2 mL Pentan aufgenommen. Davon wurden 0.3 mL Probe 
mit internem Standard versetzt und in 0.7 mL Pentan gelöst mittels GC analysiert. Für die 
Reaktionen mit Ethendruck wurde Katalysator in einen Glaseinsatz eingewogen und unter 
Argongegenstrom in den ausgeheizten Autoklav überführt. Der Autoklav wurde im Ölbad auf 
40 °C temperiert. 23 wurde in einer Spritze eingewogen und im Ethengegenstrom 
hinzugegeben. Anschließend wurden 10 bar Ethen aufgepresst und die Reaktion bei 40 °C 
gerührt. Nach Ende der Reaktionszeit wurde der Autoklav auf Eis gelegt und der Druck 
vorsichtig abgelassen. Das Reaktionsgemisch wurde mit 0.1 mL Ethylvinylether versetzt und 
wie bei den vorigen Reaktionen aufbereitet zur GC-Analyse. Eine Übersicht über die 
durchgeführten Versuche gibt Tabelle 7.32. Die Ergebnisse werden in Tabelle 5.3 
zusammengefasst und erläutert. 
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Tabelle 7.32 Untersuchungen zur Rückreaktion von 23 zu 15, Reaktionszeit: 30 min bei 40 °C 
(s. dazu auch Tabelle 5.3). 
Nr. Katalysator 
n([Ru]) 
[µmol] 
n(15) 
[µmol] 
p(C2H4) 
[bar] 
Umsatz 
[%] 
1 12 5.7 592.6 0 --a 
2 12b 5.7 587.7 0 85.5 
3 12 6.2 619.2 10 20.2 
4 69 5.9 573.0 0 87.5 
5 69 6.1 608.3 10 15.6 
a starke Homologenbildung, kein Umsatz bestimmbar 
b mit 5 mol% 1,4-Benzochinon 
 
 
Metathese-Sequenz Experimente 
Die Metathese-Sequenz und die Referenzexperimente wurden mit Komplex 12, Komplex 69 
und einem Gemisch aus beiden mit [bmim][NTf2] als zweiter Phase durchgeführt. Allgemein 
wurde der Katalysator in einem Schlenkrohr (für Reaktionen ohne Überdruck) bzw. in einem 
Glaseinsatz vorgelegt. Das Reaktionsgefäß wurde auf 40 °C temperiert. Anschließend wurde 
13 in einer Spritze eingewogen und hinzugegeben. Selbstmetathesereaktionen wurden für 10 
min gerührt und durch die Zugabe von Ethylvinylether beendet. Ethenolysereaktionen wurden 
bei 10 bar Ethendruck 30 min gerührt. Metathese-Sequenz Reaktionen wurden erst 10 min 
gerührt, dann mit 10 bar Ethen beaufschlagt und weitere 30 min gerührt. Nach Ende der 
Reaktionszeit wurde der Autoklav auf Eis gelegt und der Druck vorsichtig abgelassen. Das 
Reaktionsgemisch wurde mit 0.05 mL Ethylvinylether gequencht. Die Reaktionsgemische 
wurden jeweils in 2 mL Pentan aufgenommen. Davon wurden 0.3 mL mit internem Standard 
versetzt und mit 0.7 mL Pentan verdünnt mittels GC analysiert. Eine Übersicht über die 
Parameter der durchgeführten Katalysen sind in Tabelle 7.33 bis Tabelle 7.35 zu finden. Die 
Ergebnisse sind in Tabelle 5.4 zusammen gefasst. 
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Tabelle 7.33  Selbstmetathese von 13 als Referenz für die Metathese-Sequenz-Reaktion mit [bmim][NTf2] 
als immobilisierender Phase bei T = 40 °C (s. dazu auch Tabelle 5.4). 
Nr. Katalysator 
n([Ru]) 
[µmol] 
n(13) 
[µmol] 
Umsatz 
[%] 
1 12 6.1 610.1 51.8 
2 69 6.2 605.4 -- 
3 12 + 69 je 5.9 584.1 52.1 
 
Tabelle 7.34  Ethenolyse von 13 als Referenz für die Metathese-Sequenz-Reaktion mit [bmim][NTf2] als 
immobilisierender Phase bei T = 40 °C (s. dazu auch Tabelle 5.4). 
Nr. Katalysator 
n([Ru]) 
[µmol] 
n(13) 
[µmol] 
Umsatz 
[%] 
Sel. 
[%] 
1 12 6.1 629.3 82.6 77.4 
2 69 6.1 606.4 92.8 94.4 
3 12 + 69 je 6.2 620.2 87.8 84.6 
 
Tabelle 7.35  Metathese-Sequenz-Reaktion von 13 mit [bmim][NTf2] als immobilisierender Phase  
bei T = 40 °C (s. dazu auch Tabelle 5.4). 
Nr. Katalysator 
n([Ru]) 
[µmol] 
n(15) 
[µmol] 
Umsatz 
[%] 
Sel. 
[%] 
1 12 6.1 611.4 78.6 70.4 
2 69 5.9 610.4 92.5 93.6 
3 12 + 69 je 6.3 629.3 87.9 85.2 
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7.6 Arbeitsvorschriften für die Anlage zur kontinuierlichen 
Reaktionsführung 
7.6.1 Kalibrierung der CO2-Dosierung 
Die CO2-Kalibrierung des Massenflussmessers Liqui-Flow wurde mit einem Vordruck von 
180 bar und einem Betriebsdruck von 90 bar durchgeführt. Am Auslass der Anlage wurde ein 
Gaszähler (Firma Ritter) angeschlossen. Dann wurden verschiedene Spannungen als 
Sollwerte vorgegeben und der Fluss über mehrere Minuten 3-fach bestimmt. Tabelle 7.36 gibt 
eine Übersicht über die Messpunkte. 
 
Tabelle 7.36 Kalibrierung des Bronkhorst Flussmessers für die CO2-Dosierung. 
Nr. 
Sollwert 
[V] 
V 
[LN] 
t 
[min] 
V/t 
[mLN/min] 
Mittelwert 
[mLN/min] 
1 0.5 4.5 124.91 36.4  
2  37.2 1005.40 37.0  
3  1.9 52.90 35.9 36.4 
4 1 2.2 28.20 76.2  
5  6.3 82.80 76.0  
6  1.4 19.33 72.9 75.1 
7 1.5 4.1 35.50 115.5  
8  7.9 68.98 114.5  
9  5.0 43.17 114.7 114.9 
10 2 5.3 33.82 156.7  
11  9.4 60.30 155.1  
12  17.1 110.00 155.0 155.6 
13 2.5 3.5 17.41 201.0  
14  19.8 98.32 200.9  
15  2.3 11.21 200.7 200.9 
16 3 2.3 9.23 249.2  
17  2.4 9.53 246.6  
18  1.8 7.34 245.2 247.0 
19 4 4.5 11.62 387.3  
20  1.3 3.68 353.3  
21  3.6 10.12 355.7 365.4 
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7.6.2 Versuche in der Anlage zur kontinuierlichen Reaktionsführung 
Vorbereitung der Anlage  
Die Anlage wurde so eingestellt, dass der Metathesereaktor überbrückt und der Strom direkt 
zum BPR geführt wurde. Der Ofen wurde auf 50 °C temperiert. Das Pneumatikventil an der 
Einlassseite wurde auf 25 °C und das Pneumatikventil an der Auslassseite auf die 
Ofeninnentemperatur von 50 °C temperiert. Der Vordruck an CO2 lag bei 180 bar. So wurde 
am LabView Interface der Solldruck und der Sollfluss eingestellt und die Anlage langsam auf 
den gewünschten Druck von 150 bar gebracht. War dieser Druck erreicht und hatte sich ein 
stationärer Zustand eingestellt, wurde die Anlage so für mindestens 24 h mit CO2 gespült. Als 
Sichtkontrolle für den Fluss wurde die Auslasskapillare in ein Becherglas mit Wasser 
getaucht. 
 Der Autoklav wurde im gereinigten Zustand über Nacht in einem Trockenschrank 
getrocknet, noch heiß zusammengebaut und in mehreren Zyklen evakuiert und mit Argon 
begast. Anschließend wurde der Autoklav mit Katalysator bestückt. Für die Versuche mit 
ionischer Flüssigkeit als immobilisierende Phase wurde dazu die IL/Katalysator-Lösung über 
den Seitenanschluss mit einer Spritze im Argongegenstrom hinzugegeben. Für die Versuche 
mit Katalysator ohne immobilisierende Phase wurde der zuvor eingewogene Katalysator in 
der Glovebox in den Autoklav gefüllt. Die Substratvorlage wurde unterhalb des Ofens 
platziert und an die HPLC Pumpe angeschlossen. Anschließend wurden alle Leitungen bis 
zur Zuleitung in den Reaktor entlüftet und mit Substrat gespült 
Start des Versuchs 
Der bestückte Autoklav wurde in den Ofen eingesetzt und an Einlass, Auslass und 
Substratdosierung angeschlossen. Anschließend wurde die Überbrückung des Reaktors 
aufgehoben. Dabei fiel der Gesamtdruck auf etwa 80 bar ab. War der Arbeitsdruck von 150 
bar wieder erreicht, wurde die Substratdosierung gestartet. Dazu wurde zunächst gegen das 
geschlossene Ventil vor dem Reaktor ein Substratdruck von 150 bar aufgebaut und 
anschließend das Ventil geöffnet, um einen Druckabfall und ein Zurückschlagen des 
komprimierten Gases in den Pumpenkopf zu vermeiden. Im Verlauf des Versuchs wurden 
regelmäßig Proben genommen. Dazu wurden die Kühlfallen samt Inhalt getauscht. Die 
Kühlfallen waren mit Glaskugeln (d = 5 mm) gefüllt. Im späteren Verlauf der Versuche 
wurden die Kühlfallen zusätzlich mit DCM gefüllt, um den am Auslass entstehenden Nebel 
zu absorbieren. Um einem übermäßigen Verlust von DCM durch Verdampfen vorzubeugen, 
wurden die Kühlfallen mit einer Eis/NaCl-Kältemischung gekühlt. Der Inhalt der Kühlfallen 
wurde entnommen, die Kühlfalle mit DCM ausgespült und die gesammelten Phasen in einem 
124 
 
tarierten Kolben am Rotationsverdampfer eingeengt. Anschließend wurden 0.3 mL mit 
internem Standard versetzt, in 0.7 mL DCM gelöst und mittels GC analysiert. War die 
Probenmenge zu gering, wurde die Probe vollständig in 1 mL DCM aufgenommen, mit 
Standard versetzt und analysiert. 
Ende des Versuchs 
Zum Ende des Versuchs wurde die Substratförderung gestoppt, und die Anlage für mindestens 
24 h mit CO2 gespült, um verbliebenes Reaktionsgemisch möglichst quantitativ aus dem 
Reaktor zu extrahieren. Anschließend wurde die Anlage manuell herunter gefahren, indem 
der Druck anfangs in 3 bar Schritten, unterhalb 100 bar in 5 bar Schritten und unterhalb 50 bar 
in 10 bar Schritten gesenkt wurde. War Normaldruck erreicht, konnte der Autoklav abgetrennt 
und entnommen werden.  
Arbeiten mit der Temperaturgradientenkolonne 
Für die Versuche mit nachgeschaltetem Temperaturgradienten wurde die Anlage so 
eingestellt, dass der CO2 Strom nach dem Metathesereaktor durch die Kolonne und 
anschließend zurück in den Trockenschrank zum BPR geleitet wurde. Der 
Temperaturgradient wurde manuell über die Heizplatte, auf dem die Kolonne ruhte und den 
Thermostaten, der zur Temperierung des Heizfingers in der Kolonne diente, eingestellt.  
7.6.3 Änderungen an der Anlage 
Während der Versuche wurden verschiedene Änderungen an der Anlage vorgenommen, um 
Optimierungen zu erreichen, oder Fehler auszuschließen. Im Einzelnen waren dies: 
Substratvorlage 
Anfangs wurde das Substrat in einer Flasche vorgelegt. Durch den durchstoßenen Deckel 
wurde das Substrat aus der Flasche gefördert. Die Flasche war auf einer Waage platziert, um 
die Substratförderung mittels Massenabnahme zu verfolgen. Im weiteren Verlauf wurden 
Flasche und Waage durch eine Schutzgasbürette ersetzt. So konnte das Substrat während der 
Vorbereitung und des Versuchs unter Schutzgas verbleiben. Gegen den durch die Förderung 
entstehenden Unterdruck wurde die Bürette mit einem Argonballon bestückt. Die 
Substratförderung konnte durch die Volumenabnahme in der Bürette verfolgt werden. 
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CO2-Förderung 
Um Fehler durch das CO2 der Ringleitung auszuschließen, wurde für die späteren Versuche 
hochreines CO2 (Reinheit 5.9) der Firma Linde verwendet. Da das CO2 einer Steigrohrflasche 
mit max. 55 bar entnommen wurde, wurde zusätzlich ein Kompressor eingesetzt, um den 
nötigen Vordruck bereit zu stellen. 
Wartung der Pneumatikventile 
Systembedingt stellte sich an den Nadeln der Pneumatikventile an Ein- und Auslass der 
Anlage Verschleiß ein, durch den die Ventile nicht mehr dicht schlossen. Während der 
Versuche mussten die Pneumatikventile mehrfach ausgetauscht und gewartet werden. Da die 
zur Öffnung des Ventils erforderlichen Steuerdrücke konstruktionsbedingt von Ventil zu 
Ventil variieren, mussten die maximalen Steuerdrücke innerhalb des LabView Interface 
empirisch angepasst werden. Dazu wurde der CO2-Austritt an der Auslasskapillare während 
eines Testlaufes kontrolliert. Üblicherweise lagen die Steuerdrücke zwischen 3.3 und 3.6 bar. 
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